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ท่ีความเขมขนเร่ิมตนตาง ๆ ภายใตสภาวะเทอร'โมฟDลิก (55 ±3 องศาเซลเซียส) และอุณหภูมิหอง (30 
±3 องศาเซลเซียส) สําหรับข้ันตอนผลิตแกAสไฮโดรเจนและมีเทนตามลําดับ ในระบบแบบแบทช'และ
ตอเน่ือง จากการทดลองพบวาการใชกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองข้ันตอน ใหศักยภาพ
การผลิตแกAสไฮโดรเจนดีท่ีสุดคือ 142.9 มิลลิลิตรไฮโดรเจนตอกรัม-ของแข็งระเหยได ท่ีความเขมขน
เร่ิมตนของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มเทากับ 10 กรัม-ของแข็งระเหยไดตอลิตร จากนั้นนําน้ํา
ท้ิงหลังการผลิตแกAสไฮโดรเจนเป8นซับสเตรทสําหรับการหาศักยภาพการผลิตแกAสมีเทนตอไป พบวาให
ศักยภาพการผลิตแกAสมีเทนเป8น 356.4 มิลลิลิตรมีเทนตอกรัม-ของแข็งระเหยได ในขณะเดียวกัน
ศักยภาพการผลิตแกAสมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศข้ันตอนเดียวใหผลไดแกAสมีเทน
เป8น 285.5 มิลลิลิตรมีเทนตอกรัม-ของแข็งระเหยได ซ่ึงจากศึกษาแสดงใหเห็นวาการยอยสลายแบบ
ไรอากาศสองข้ันตอนใหผลไดแกAสมีเทนสูงกวาการยอยสลายแบบไรอากาศข้ันตอนเดียวรอยละ 20 





สูงสุดคือ 156 และ 429 มิลลิลิตรตอกรัม-ของแข็งระเหยได ตามลําดับ ประสิทธิภาพรวมของการ
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  This study aimed to investigate biochemical hydrogen and methane 
potential in single and two stages anaerobic digestion process from different initial 
concentrations of palm oil mill effluent (POME) under thermophilic (55 ±3 oC) and 
mesophilic (30 ±3 oC) conditions for biohydrogen and methane production, respectively, 
in batch and continuous reactor. The result shown that, the best biochemical 
hydrogen potential of 142.9 mL-H2/g-VS which was obtained from anaerobic digested 
of POME with the initial concentration of 10 g-VS/L. Subsequently, the effluent 
achieved from hydrogen production stage was further used as substrate for methane 
production stage. The highest methane yield of 356.4 mL-CH4/g-VS was obtained 
from a two-stage anaerobic digestion process, while, a single stage anaerobic 
digestion process yielded methane of 285.5 mL-CH4/g-VS. The investigation revealed 
that approximately 20 % of methane yield achieved from a two-stage anaerobic 
digestion process was higher than a single stage anaerobic digestion process and the 
highest energy yield was about 12.97 kJ/g-VS. Therefore, a two-stage anaerobic 
digestion process is a processing choice to enhance methane and energy yield. 
Furthermore, the two-stage process for continuous hydrogen and methane 
production was investigated in continuously stirred sank reactor (CSTR) reactors for 
first stage and plug flow reactor (PFR) for second stage. Specific hydrogen and 
methane yields of 156 and 429 mL/g-VS, respectively were achieved simultaneously 
with the overall COD removal efficiency of 81% by operating with hydraulic retention 
time (HRT) of 3 d and 35 d for the CSTR and PFR reactor, respectively. This research 
work demonstrated a feasible approach of use POME, the industrial organic to 
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I) 40 วัน II) 80 วัน III) 60 วัน IV) 40 วัน และ V) 35 วัน 55 
รูปที่ 4.15 อัตราการผลิตแกAสมีเทนแบบตอเนื่องที่ระยะเวลาการกักเก็บของเหลวใน
ระบบตาง ๆ HRT I) 40 วัน II) 80 วัน III) 60 วัน IV) 40 วัน และ V) 35 วัน  55 
รูปที่ 4.16 ผลไดแกAสมีเทนที่ระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบตาง ๆ จากน้ําท้ิง
หลังการหมักแกAสไฮโดรเจน HRT I) 40 วัน II) 80 วัน III) 60 วัน IV) 40 วัน 
และ V) 35 วัน 56 
รูปที่ 4.17 โครงสรางกลุมจุลินทรีย'ในการผลิตแกAสไฮโดรเจน (A-D) และมีเทน (E-F) 
แบบปNอนตอเน่ืองจากน้ําทิ้งโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'มท่ีระยะเวลาการกักเก็บ
ตาง ๆ โดยที่ A) 2 วัน B) 3 วัน C) 5 วัน D) 7 วัน E) 35 วัน (แบคทีเรีย) F) 







ประเทศไทยมีกําลังการผลิตน้ํามันปาล'ม 2.5 ลานตัน (สํานักงานเศรษฐกิจการเกษตร, 2558) ซ่ึงใน
กระบวนการสกัดน้ํามันปาล'มแบบมาตรฐานหรือแบบเป}ยกเป8นกระบวนการซ่ึงใชนํ้าในการสกัด จึง
เป8นเหตุใหมีน้ําเสียจากข้ันตอนตาง ๆ ในกระบวนการผลิตรวมประมาณ 2500 ลูกบาศก'เมตรตอการ
ผลิตน้ํามันปาล'มดิบ 1 ตัน โดยทั่วไปน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'มมีสีน้ําตาลเขม มีปริมาณ
สารอินทรีย'ประมาณ 85 g/L มีลักษณะเป8นอีมัลชันท่ีประกอบดวยน้ํารอยละ 95-96 นํ้าตาลรอยละ 
1.5 น้ํามันรอยละ 0.6-0.7 ของแข็งทั้งหมด (TS) รอยละ 4-5 และของแข็งแขวนลอย (SS) รอยละ   
2-4 ดังน้ันน้ําท้ิงจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มซ่ึงมีปริมาณมากจัดเป8นของเสียกอใหเกิดป~ญหาตอ
สิ่งแวดลอมสูงเนื่องจากมีความเขมขนของสารอินทรีย' (คาบีโอดี และคาซีโอดี) ของแข็งแขวนลอย 
และ น้ํามันและกรีสสูง (Mamimin et al., 2012; Mamimin et al., 2015) นอกจากน้ียังมีรายงาน
องค'ประกอบของน้ําทิ้งและแรธาตุตาง ๆ ที่สําคัญ ซ่ึงแรธาตุที่มีมากท่ีสุดคือโพแทสเซียม (K) ซ่ึงมีสูง
ถึง 2260 mg/L รองลงมาคือแมกนีเซียม (Mg) ฟอสฟอรัส (P) และแคลเซียม (Ca) ในปริมาณ 490 
250 และ 170 mg/L ตามลําดับ (Ismail et al., 2010) 




ละ 90-95 (Chan et al., 2010) ป~จจุบันกระบวนการผลิตแกAสชีวภาพนิยมใชกระบวนการยอยสลาย
แบบไรอากาศข้ันตอนเดียวซ่ึงใหผลผลิตสุดทายเป8นแกAสมีเทนและคาร'บอนไดออกไซด' ใน
กระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศประกอบดวยข้ันตอนการทํางาน 4 ข้ันตอน คือ 1) ข้ันตอน
ไฮโดรไลซิส (Hydrolysis) เป8นข้ันตอนการยอยสลายสารประกอบโมเลกุลใหญ 2) ข้ันตอนการผลิต
กรดอินทรีย' (Acidogenesis) หรือข้ันตอนการหมัก (Fermentation) เป8นข้ันตอนการผลิตกรด













เพิ่มแกAสเรือนกระจก และแกAสไฮโดรเจนใหพลังงานความรอนสูง โดย 1 กิโลกรัมของไฮโดรเจนให
พลังงานเทากับ 119930 กิโลจูล (Fanhau et al., 2008) ซ่ึงสูงกวาคาพลังงานความรอนจากมีเทน 
 กระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสามารถดําเนินการที่สภาวะเทอร'โมฟDลิก (45-60 oC) มี
ขอดีที่เหนือกวากระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศท่ีอุณหภูมิเมโซฟDลิก (25-40 oC) เชน เพิ่มความ 
สามารถในการละลายของสารประกอบอินทรีย'ทําใหจุลินทรีย'สามารถแทรกเขาไปเรงปฏิกิริยาไดดีข้ึน 
เป8นการเพิ่มอัตราการผลิต ชวยเพิ่มอัตราการตายของจุลินทรีย'กลุมกอโรคและชวยลดระยะเวลาการ
กักเก็บของเหลวในระบบ (Hydraulic Retention Time, HRT) ใหสั้นลง (Angelidaki et al., 2006; 
Smith et al.; 2005; Van Lier, 2001) น้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มท่ีออกจากกระบวนการ




สองข้ันตอนประกอบดวยศักยภาพการผลิตแกAสไฮโดรเจน (Bio-Hydrogen Potential, BHP) และ
ศักยภาพการผลิตแกAสมีเทน (Bio-Methane Potential, BMP) วิธีมาตรฐานที่ใชในการวิเคราะห'หา 
BHP และ BMP คือดําเนินการทดลองในเคร่ืองปฏิกรณ'แบบแบทช'ในสภาวะที่จุลินทรีย'เพียงพอและ
คุนชินกับซับสเตรท มีธาตุอาหารครบถวน มีชองวางเหนือสารของเหลวภายในขวดหมัก (Head 









ชีวภาพ (Boe, 2005) นอกจากน้ีเคร่ืองปฏิกรณ'อีกชนิดหนึ่งท่ีนิยมใชอยางแพรหลายในโรงงานที่มีการ


















แบบตอเนื่อง (CSTR) ในข้ันตอนแรกและเครื่องปฏิกรณ'แบบทอไหล (PFR) ในข้ันที่สอง 
1.3 ประโยชน#ที่คาดวาจะไดรับ 






บทที่ 2  
ทฤษฎีและงานวิจัยที่เก่ียวของ 
2.1 ทฤษฎีที่เกี่ยวของ 
 2.1.1 อุตสาหกรรมปาล#มนํ้ามัน 
 ปาล'มน้ํามันจัดเป8นพืชเศรษฐกิจทางภาคใตของประเทศไทย เป8นพืชน้ํามันยืนตนที่มีอายุกวา
25 ป} ปลูกมากในจังหวัดกระบี่ สุราษฏร'ธานี ชุมพร สตูล และตรัง ตามลําดับ ในป~จจุบันยังเป8น
อุตสาหกรรมที่เนนการแปรรูปเป8นน้ํามันพืช โดยอุตสาหกรรมปาล'มน้ํามันของไทย แบงเป8น 4 สวน 
ดังแสดงในรูปที่ 2.1 คือ  
 1) เกษตรกรชาวสวนปาล'มน้ํามัน (การผลิตวัตถุดิบตนนํ้า) 
 2) โรงงานสกัดปาล'มน้ํามันดิบ (อุตสาหกรรมแปรรูปกลางน้ํา) ซ่ึงเป8นแหลงรองรับผลผลิต
ทะลายปาล'มน้ํามันที่ผลิตไดท้ังหมด 
 3) โรงงานกลั่นน้ํามันปาล'มบริสุทธิ์ (อุตสาหกรรมแปรรูปปลายน้ํา) ซ่ึงเป8นแหลงใหญรองรับ
นํ้ามันปาล'มดิบที่ผลิตไดเกือบทั้งหมดเพื่อมาทําการกลั่นใหบริสุทธิ์และจําหนายใหผูบริโภค 
 4) อุตสาหกรรมตอเน่ือง เป8นอุตสาหกรรมที่ใชน้ํามันปาล'มดิบเป8นวัตถุดิบ เชน สบู อาหาร




รูปที่ 2.1 ระบบอุตสาหกรรมปาล'มน้าํมันของไทย (กรมการคาภายใน, 2554) 
 
 2.1.2 กระบวนการสกัดนํ้ามันปาล#มดิบ 
 หลังจากการเก็บเกี่ยวทะลายปาล'มน้ํามันจะมีการขนสงผลผลิตเขาสูโรงงานอุตสาหกรรมที่









ปาล'ม ในที่นี้จะกลาวถึงเฉพาะวิธีการสกัดน้ํามันแบบที่นิยมใชโดยทั่วไปตามมาตรฐาน ซ่ึงในกระบวน 
การผลิตนํ้ามันปาล'มดังกลาวมีกระบวนการผลิต 4 ข้ันตอน (สํานักงานพัฒนาการวิจัยการเกษตร) คือ 
 1) การอบทะลายดวยไอนํ้า (Sterilization) โดยการอบที่อุณหภูมิ 130-135 oC ใชความดัน 
2.5-3 bar ใชระยะเวลานาน 50-75 นาที การอบทะลายจะชวยหยุดปฏิกิริยาไลโปไลซีส (Lipolysis) 
ท่ีกอใหเกิดกรดไขมันอิสระในผลปาล'ม และชวยใหผลปาล'มออนนุมหลุดจากข้ัวผลไดงาย 
 2) การแยกผล (Stripping) เป8นการสงทะลายปาล'มเขาเครื่องแยกผลปาล'มออกจากทะลาย
สําหรับทะลายเปลาจะถูกแยกออกไป จากนั้นนําผลปาล'มที่ไดไปยอยดวยเคร่ืองยอยผลปาล'ม เพื่อให
สวนเปลือกแยกออกจากเมล็ด 
 3) การสกัดนํ้ามัน (Oil extraction) อบโดยการนําสวนเปลือกมาอบที่อุณหภูมิ 90-100 oC 
ใชระยะเวลานาน 20-30 นาที หลังจากนั้นจึงผานเขาเครื่องหีบแบบเกลียวอัดคู จะไดนํ้ามันปาล'มดิบ
ท่ีมีองค'ประกอบคือน้ํามันรอยละ 66 นํ้ารอยละ 24 และของแข็งรอยละ 10 
 4) การทําความสะอาดน้ํามันปาล'มดิบ (Clarification) เป8นการนําน้ํามันปาล'มดิบที่ไดจาก
การสกัดสงไปยังถังกรองเพื่อแยกน้ําและของแข็งออกจากกัน จากน้ันนําเขาเครื่องเหวี่ยงเพื่อทําความ
สะอาดอีกคร้ัง ทําการไลน้ําออกเพื่อทําใหปาล'มแหง และสงเขาถังเก็บน้ํามันสําหรับรอการกลั่นหรือ
จําหนายตอไป น้ํามันปาล'มดิบที่ไดจะแยกเป8นสองสวน คือ สวนบนจะมีลักษณะเป8นของเหลวสีสม
แดง (Crude palm oil olein) ปริมาณประมาณรอยละ 30-50 สวนลางมีลักษณะเป8นไขสีเหลืองสม 







  2.1.2.1 กระบวนการสกัดนํ้ามันปาล#มแบบไมใชนํ้าหรือแบบแหง 
 กระบวนการสกัดน้ํามันแบบไมใชไอนํ้ากระบวนการสกัดเร่ิมจากนําผลปาล'มไปอบแหงเป8น










รูปที่ 2.2 กระบวนการสกัดน้าํมันปาล'มผสมแบบไมใชน้ํา (พูนสุข, 2558) 
 
  2.1.2.2 กระบวนการสกัดนํ้ามันปาล#มแบบใชนํ้าหรือแบบเป]ยก 
 กระบวนการสกัดน้ํามันปาล'มแบบใชไอน้ําเป8นเทคโนโลยีที่โรงงานสวนใหญนิยมใชมากใน
ประเทศไทย โดยในกระบวนการสกัดนํ้ามันปาล'มจะใชไอน้ํารอนในการหยุดปฏิกิริยาการเกิดกรด
ไขมันอิสระ (Free Fatty Acid, FFA) ในผลปาล'มและชวยทําใหทะลายปาล'มสดออนตัวและหลุดออก
จากข้ัวผลไดงาย จากนั้นแยกผลปาล'มและทะลายออกจากกัน นําผลปาล'มไปเขาหมอนึ่งไอนํ้าเพื่อทํา
ใหเนื้อปาล'มหลุดจากกะลาเมล็ดในปาล'ม เนื้อปาล'มที่แยกออกไดจะถูกสงเขาเครื่องหีบเพื่อบีบเอา
นํ้ามันปาล'มดิบ (Crude Palm Oil, CPO) ออกมา น้ํามันปาล'มดิบที่ไดจะถูกนําไปผานกระบวนการ
กรองการตกตะกอนและอ่ืน ๆ เพื่อทํานํ้ามันดิบใหสะอาดสุดทายนําไปผานกระบวนการไลความชื้น
ตกคางออกจากน้ํามันปาล'ม ข้ันตอนทั่วไปของการสกัดน้ํามันปาล'ม เร่ิมจากการนําทะลายปาล'มสดมา




ประมาณ 23 รอบตอนาที ผลปาล'มถูกนําไปยอยดวยเครื่องยอยผลปาล'ม ซ่ึงภายในมีใบพัดคอยกวน
เพื่อใหเสนใยฉีกออกจากเมล็ดและทําใหเซลล'นํ้ามันแตกตัว เพื่องายตอการหีบน้ํามันในข้ันตอไปมีการ
เติมนํ้ารอนอุณหภูมิประมาณ 80 oC เพื่อชวยในการสกัดน้ํามัน ข้ันตอนนี้ใชเวลาประมาณ 15–20 
นาที จากนั้นจะถูกปNอนเขาเครื่องหีบแบบเกลียวอัด (Screw press) เพื่อสกัดนํ้ามันจากสวนเปลือก 
ผลปาล'ม












นํ้ามันจะถูกแยกออกจากน้ําและเศษเสนใยรวมท้ังสิ่งสกปรกอ่ืน ๆ โดยการใชเครื่อง Decanter หรือ
เคร่ือง Separator ซ่ึงวิธีหลังนี้จะควบคูกับการใชวิธีการตกตะกอนในถังกอนปNอนเขาเคร่ืองเหวี่ยง 
จากนั้นนําไปไลความชื้นใหไดมาตรฐาน กระบวนการผลิตแบบนี้จัดเป8นกระบวนการที่มีประสิทธิภาพ
ในการสกัดนํ้ามันสูง ผลผลิตของน้ํามันเทากับ 0.2 ตันตอตันทะลายปาล'มน้ํามัน มีคุณภาพได
มาตรฐาน กําลังการผลิตสูง แตมีขอเสีย คือ จะมีน้ําทิ้งจากกระบวนการผลิตประมาณ 2500 ลูกบาศก'
เมตรตอการผลิตนํ้ามันปาล'มดิบ 1 ตัน และตองใชตนทุนสูงเนื่องจากเคร่ืองจักรมีราคาแพง ขอดีของ
ระบบคือ ผลิตภัณฑ'ท่ีสกัดไดเป8นน้ํามันปาล'มเกรดเอ มีคุณภาพและสมบัติเหมาะตอการใชเป8นวัตถุดิบ






































รูปที่ 2.3 กระบวนการสกัดนํ้ามันปาล'มแบบมาตรฐาน (พูนสุข, 2558) 
ทะลายปาล'ม






















 2.1.3 นํ้าทิ้งจากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล#ม 
 กระบวนการสกัดน้ํามันปาล'มไดน้ํามันดิบ (Crude palm oil) เป8นผลิตภัณฑ'หลัก ผลที่ได
ทางออมและของเสียหรือกากอุตสาหกรรมท่ีเกิดจากกระบวนการผลิต ไดแก น้ํามันเมล็ดในปาล'ม
(Palm kernel oil) ทะลายปาล'มเปลา (Empty bunch) เสนใย (Fiber) กะลา (Shell) น้ําเสีย 
(Palm oil mill effluent) และกากตะกอนนํ้ามัน (Cake decanter) ซ่ึงของเสียท่ีเกิดข้ึนสามารถ




นํ้าน่ึงปาล'มหรือน้ําทิ้งจากหมอฆาเชื้อ (Sterilizer condensate) และน้ําทิ้งจากเครื่องดีแคนเตอร' 
(Decanter effluent) หรือเครื่อง Separator กอนจะไหลไปรวมเป8นน้ําทิ้งรวมในบอบําบัดนํ้าเสียของ
โรงงาน น้ําท้ิงจากหมอฆาเชื้อ (Sterilizer condensate) มีนํ้าเสียจากข้ันตอนตาง ๆ ในกระบวนการ
ผลิตรวมประมาณ 1.5 ลูกบาศก'เมตรตอการใชทลายปาล'มสด 1 ตันปาล'ม คิดเป8น 2.5-3.0 เทาของ
ปริมาณน้ํามันท่ีผลิตได (Cheah et al., 1988)  
 ลักษณะของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มมีสีน้ํา นํ้าตาลเขม มีปริมาณสารอินทรีย'
ประมาณ 85 g/L มีลักษณะเป8นอีมัลชันท่ีประกอบดวยน้ํารอยละ 95-96 น้ําตาลรอยละ 1.5 น้ํามัน
รอยละ 0.6-0.7 ของแข็งทั้งหมด (TS) รอยละ 4-5 และของแข็งแขวนลอย (SS) รอยละ 2-4 
(Mamimin et al., 2012; Mamimin et al., 2015) โดยลักษณะน้ําทิ้งจะข้ึนอยูกับแหลงที่มาของน้ํา
ท้ิง เชน นํ้าทิ้งจากบอรวมน้ําเสีย น้ําทิ้งจากหมอฆาเชื้อ และนํ้าท้ิงจากเคร่ืองดีแคนเตอร' โดยลักษณะ
ของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'มที่ตางแหลงท่ีมาแสดงดังตารางท่ี 2.1 นอกจากนี้ยังมีรายงาน
องค'ประกอบของน้ําทิ้งและแรธาตุตาง ๆ ท่ีสําคัญ ซ่ึงแรธาตุที่มีมากที่สุดคือ โพแทสเซียม (K) ซ่ึงมีสูง
ถึง 2260 mg/L รองลงมาคือ แมกนีเซียม (Mg) ฟอสฟอรัส (P) และแคลเซียม (Ca) ในปริมาณ 490 










et al., 2008 
Mohammadi
et al., 2011 
Mamimin 
et al., 2015 
Badiei 
et al., 2011 
Yossan 
et al., 2012 
pH 4.2-4.5 4.0 4.7 4.5 4.57 
COD 75.2-96.3 49 85.5 100 56.3 
Oil and grease 8.3-10.6 ND 10.6 ND ND 
Total solid 35-42 ND 62 72 49.5 
Volatile solid ND 25.5 55 48.6 39.9 
Suspended solid 8.5-12 28.3 8.5 26.3 ND 
Nitrogen 0.83-0.92 0.97 0.83 0.97 1.33 
Temperature 70-80 ND 90 ND ND 
 
หมายเหตุ : ทุกหนวยมีคาเป8น g/L ยกเวน Temperature มีหนวยเป8น oC และ pH ไมมีหนวย 
        ND : No data 
 
 
 2.1.4 กระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศ  
 กระบวนการยอยสารอินทรีย'แบบไรอากาศ เป8นกระบวนการทางชีวภาพที่ซับซอน โดยอาศัย
จุลินทรีย'ที่เจริญเติบโตแบบไมใชอากาศหลายชนิด (Anaerobic Microorganisms) ซ่ึงจะปลดปลอย
เอนไซม'เพื่อกอปฏิกิริยาชีวเคมีใหยอยสารอินทรีย'ที่มีโมเลกุลใหญไปเป8นสารอินทรีย'ที่มีโมเลกุลเล็ก 




      Anaerobic digestion  
CH4 +CO2+H2+NH3+H2S 
 
รูปที่ 2.4 การยอยสลายแบบไรอากาศ  
 
 ปฏิกิริยาชีวเคมีในการยอยสลายสารอินทรีย'เพื่อเปลี่ยนแกAสมีเทนมีข้ันตอนการทํางาน 4 






















ั้  ิ ี ' ทีเรียในสภาวะไรอากาศ (Boe, 200
ั้ ิ  (Hydrolysis)  
8 ั้ ทําการยอยสลายสารประกอบโมเลกุลใหญ
' ี ั  ใหกลายเป8นสารประกอบโมเลกุลเล็ก
ิ ั  ํ ั ั้ ี้ ิ ึ้  '
โมเลกุลใหญเกินกวาท่ีแบคทีเรียจะดูดซึมเขาเซลล' จึง
 ภายนอกเซลล' (Extracellular enzyme) ใชในการยอยสลาย
ล็กลง (รูปที่ 2.6) แบคทีเรียกลุมน้ีเรียกวาไฮโดรไ
  Sugar 
  
 Amino acids 
  
 Fatty acids 
 










 8 ุ ็  เชน น้ําตาล 







   2.1.4.2. ขั้นตอนการผลิตกรดอินทรีย# (Acidogenesis)  
 ข้ันตอนการผลิตกรดเป8นข้ันตอนการยอยสารอินทรีย'โมเลกุลขนาดเล็ก ท่ีไดจากข้ันตอน
ไฮโดรไลซิส เชน น้ําตาล กรดอะมิโน และกรดไขมัน โดยแบคทีเรียสรางกรด (Acid forming 
bacteria) ดูดซึมผานเยื่อหุมเซลล'เขาไปภายในเซลล'เพื่อใชเป8นแหลงอาหารและพลังงาน สารอาหาร
ตาง ๆ จะถูกเปลี่ยนเป8นกรดไขมันระเหยงาย เชน อะซิติก บิวทิริก โพรพิโอนิก เป8นตน นอกจากนี้ยัง
ผลิตแกAสไฮโดรเจนและแกAสคาร'บอนไดออกไซด' (รูป 2.7) ข้ันตอนนี้มีชื่อเรียกอีกอยางวาการหมัก 
(Fermentation)  
 
Sugar   
     Organic acids 
Amino acids     Alcohols 
     CO2, H2 
Fatty acids   
 
รูปที่ 2.7 การยอยสลายสารประกอบโมเลกุลเล็กใหเป8นกรดอินทรีย' (นคร, 2553) 
 
  2.1.4.3. ขั้นตอนการผลิตกรดอะซิติก (Acetogenesis)  
 ข้ันตอนการผลิตกรดอะซิติกเป8นข้ันตอนที่แบคทีเรียอะซิโตจีนิก (Acetogenic bacteria) จะ
ทําการยอยสลายกรดไขมันระเหยงายที่มีคาร'บอนมากกวา 2 อะตอม ไดแก กรดแลคติก กรดโพรพิโอนิก 
และกรดบิวทิริก เป8นตน และแอลกอฮอล' ไปเป8นเป8นกรดอะซิติก แกAสคาร'บอนไดออกไซด'และ
ไฮโดรเจน ดังรูปท่ี 2.8 
 
   Organic acids   
   Alcohols Acetogenesis Acetic acid, CO2, H2 
   CO2, H2   
 
รูปที่ 2.8 การเปลี่ยนกรดอินทรีย'และแอลกอฮอล'เป8นกรดอะซิติก (นคร, 2553) 
 
   2.1.4.4. ขั้นตอนผลิตมีเทน (Methanogenesis)  
 ข้ันตอนสุดทายคือข้ันตอนการผลิตมีเทนโดยกลุมจุลินทรีย'เมทาโนเจน (Methanogens) 
หรือกลุมจุลินทรีย'สรางแกAสมีเทน (Methane forming bacteria) โดยใชกรดอะซิติก แกAสไฮโดรเจน
และคาร'บอนไดออกไซด'สรางแกAสมีเทน ภายใตสภาวะไรออกซิเจนอยางเด็ดขาด ดังรูปที่ 2.9 
 
Acetic acid, CO2, H2 Methanogenesis CH4, CO2 
 





 2.1.5 กระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองขั้นตอน 
 กระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศแบบสองข้ันตอนซ่ึงไดถูกเสนอข้ึนครั้งแรกโดย 
Pohland and Ghosh (1971) โดยการแยกข้ันตอนการทํางานของกระบวนการยอยสลายแบบไร
อากาศออกเป8น 2 กระบวนการยอย (Two phase anaerobic digestion) 1) ข้ันตอนการผลิตกรด










ท่ีมีคาเป8นดางในชวงความเป8นกรดดาง 7-8 (Kongjan et al., 2011) ดังนั้นจึงสามารถปรับสภาวะ
การปฏิบัติใหอยูในสภาวะที่เหมาะสมท่ีสุดในแตละเคร่ืองปฏิกรณ'ไดอยางเป8นอิสระตอกัน 
 
  2.1.5.1 ขั้นตอนการผลิตกรด (Acidogenesis)  
 ข้ันตอนการผลิตซ่ึงครอบคลุมข้ันตอนการไฮโดรไลซิสสารประกอบท่ีมีโมเลกุลขนาดใหญของ
คาร'โบไฮเดรต ไขมัน และโปรตีน เป8นตน โดยแกAสไฮโดรเจนและแกAสคาร'บอนไดออกไซด'จะถูกผลิต
ออกมาพรอมกับกรดอินทรีย' เม่ือจุลินทรีย'กลุม Enterobacter Bacillus และ Clostridium ผลิตแกAส
ไฮโดรเจนโดยการยอยสลายสารอินทรีย'ประเภทคาร'โบไฮเดรตในกระบวนการหมัก โดยมีผลไดการ
ผลิตแกAสไฮโดรเจนสูงสุดทางทฤษฏี 498 mL-H2/g-glucose ซ่ึงจะถูกผลิตออกมาพรอมกับกรดอะซิติก 
(สมการ (2.1)) ในขณะท่ีจะมีผลไดของการผลิตแกAสไฮโดรเจนเป8น 249 mL-H2/g-glucose เม่ือ
จุลินทรีย'ยอยสลายคาร'โบไฮเดรตไปเป8นกรดบิวทิริก (สมการ (2.2))  
 
C6H12O6 + 2H2O                  2CH3COOH + 4H2 + 2CO2    ∆Gº = -251.7 kJ/mol       (2.1) 




อ่ืนๆ นอกเหนือจากกรดอะซิติก และกรดบิวทิริก เชน กรดโพรพิโอนิก กรดแลคติก กรดฟอร'มิก และ
แอลกอฮอล' เป8นตน โดยมีป~จจัยสิ่งแวดลอมหลายประการท่ีมีผลตอการเจริญของจุลินทรีย'ในกลุม
สรางกรด มีผลตอการผลิตแกAสไฮโดรเจนดวย เชน สารอาหาร (Nutrient) ระบบบัพเฟอร' (Buffers) 
ความเป8นกรดดาง (pH) ระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ (Hydraulic retention time, HRT) 






การไฮโดรไลซิส (Kengen et al., 2009) ดังนั้นเครื่องปฏิกรณ'จึงมีขนาดเล็กลงเนื่องจากระยะเวลา
การกักเก็บของเหลวในระบบสั้นลง ซ่ึงเป8นผลมาจากอัตราการเกิดปฏิกิริยาที่เร็วข้ึน (Lu et al., 2008) 
นอกจากน้ีแลวการดําเนินการที่สภาวะเทอร'โมฟDลิกยังชวยเพิ่มการละลายของของเหลวทําใหใช
พลังงานนอยกวาในการผสม (Lee et al., 2010) 
 
  2.1.5.2 ขั้นตอนการสรางมีเทน (Methanogenesis)  
 ข้ันตอนการสรางมีเทนนี้รวมถึงข้ันตอนการสรางกรดอะซิติกดวย โดย acetogenic bacteria 
เชน Butyribacterium methylophicum จุลินทรีย'ผลิตแกAสมีเทนจะใชสารละลายที่ไดจากข้ันตอน
การผลิตแกAสไฮโดรเจน ซ่ึงสวนใหญจะประกอบไปดวยกรดอินทรีย'ตาง ๆ ที่เกิดจากการยอยสลาย
สารอินทรีย'ในข้ันตอนการสรางกรดก็จะถูกสงตอไปยังข้ันตอนการผลิตแกAสมีเทนดวยข้ันตอนการสราง
จากกรดอะซิติก (สมการ (2.3)) ในขณะเดียวกันแกAสไฮโดรเจนและแกAสคาร'บอนไดออกไซด'ที่ถูกผลิต
เพิ่มข้ึนมาในข้ันตอนการสรางกรดอะซิติกจากกรดอินทรีย'ก็จะถูกเปลี่ยนไปเป8นแกAสมีเทนไดเชนกัน 
(สมการ (2.4)) 
 จุลินทรีย'กลุม Aceticlastic Methanogens จะมีความสามารถเปลี่ยนไดเฉพาะกรดอะซิติก
ไปเป8นแกAสมีเทนตามสมการ (2.3) ซ่ึงไดแกจุลินทรีย'ในตระกูล Methanosaeta spp. ในขณะที่กลุม
จุลินทรีย' Hydrogenotrophic Methanogens ซ่ึงไดแกจุลินทรีย'สายพันธุ' Methanobrevibacter 
arboriphilus สามารถเปลี่ยนแกAสไฮโดรเจนและแกAสคาร'บอนไดออกไซด'ไปเป8นแกAสมีเทน สวน
จุลินทรีย'ในกลุม Methanosarcina spp. นั้นสามารถใชไดทั้งกรดอะซิติก แกAสไฮโดรเจนและแกAส
คาร'บอนไดออกไซด'เปลี่ยนเป8นแกAสมีเทน (Stams et al., 2005)  
 
CH3COOH                      CH4 + CO2      ∆Gº = -31.0     kJ/mol                 (2.3) 
4H2 + CO2                     CH4 + 2H2O    ∆Gº = -135.0    kJ/mol                 (2.4) 
 
 กระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศแบบสองข้ันตอนมีขอไดเปรียบกวากระบวนการยอย
สลายแบบไรอากาศข้ันตอนเดียวดังตอไปนี้ (Demirel et al., 2010; Bolzonella et al., 2007; Liu 
et al., 2006) 
1) ประสิทธิภาพการยอยสลายสูง จึงเป8นผลใหไดปริมาณแกAสเชื้อเพลิงสูงตามไปดวย 
2) กระบวนการมีความเสถียรสูงทําใหสามารถยอยสลายสารอินทรีย'ที่อัตราบรรทุกสาร อินทรีย'ที่
สูงได 
3) แกAสชีวภาพที่ไดจะมีความเขมขนของแกAสมีเทนสูงกวาประมาณรอยละ 65-75 ของแกAส







 2.1.6 อัตราการเจริญเติบโตของจุลินทรีย# 
 จุลินทรีย'ที่เจริญเติบโตแบบไมใชอากาศเม่ือดํารงอยูในสภาวะไรอากาศและมีแหลงอาหาร
เกินท่ีจะเจริญเติบโตภายใตสภาวะที่เหมาะสม โดยอัตราการเจริญเติบโตของจุลินทรีย'เหลานี้จะเป8น
ตามกราฟที่แสดงดังรูปท่ี 2.10 โดยแบงเป8น 6 ชวง คือ 
  2.1.6.1 ชวงปรับ (Lag phase) เป8นชวงที่จุลินทรีย'ปรับสภาพเขากับสภาวะแวดลอม
ใหม ซ่ึงจุลินทรีย'ไมมีการแบงเซลล'และยังไมมีการเจริญเติบโตทําใหจํานวนของจุลินทรีย'ยังไมเพิ่มข้ึน 
  2.1.6.2 ชวงเรง (Acceleration phase) เป8นชวงที่จุลินทรีย'เร่ิมมีการเจริญเติบโต 
ทําใหมีการเพิ่มจํานวนของจุลินทรีย'มากข้ึน อัตราการเจริญเติบโตมากข้ึน 
  2.1.6.3 ชวงเอกโพเนนเชียล (Exponential phase) เป8นชวงที่มีอัตราการเจริญเติบโต
คงที่ที่อัตราสูงสุด เพิ่มจํานวนไดมากเต็มท่ีที่สุด 
  2.1.6.4 ชวงถดถอย (Declining growth phase) เป8นชวงท่ีอัตราการเจริญเติบโต
ลดลงเนื่องจากการคอย ๆ ลดลงของสารอาหาร และคอย ๆ สะสมมากข้ึนของผลพลอยไดที่เป8นพิษ
กับสภาวะแวดลอม 
  2.1.6.5 ชวงนิ่ง (Stationary phase) เป8นชวงที่มีอัตราการเจริญเติบโตเป8นศูนย' 












































































 2.1.7 เครื่องปฏิกรณ#ยอยสลายแบบไรอากาศ 
 เครื่องปฏิกรณ'ยอยสลายแบบไรอากาศดังเดิม (Conventional anaerobic digesters) ที่ใช
สําหรับการผลิตแกAสชีวภาพไดแกเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิดแบทช' และเครื่องปฏิกรณ'ชนิดปNอน (ก่ึง) 
ตอเนื่อง (Semi-continuous or Continuous) โดยท่ีเครื่องปฏิกรณ'ชนิดปNอน (ก่ึง) ตอเนื่องจะไดรับ
ความนิยมมากกวาเนื่องจากสามารถควบคุมอัตราการเจริญเติบโตสูงสุด (Maximum growth rate) 
ของจุลินทรีย'ใหสมํ่าเสมอไดในสภาวะการปฏิบัติการแบบคงตัว (Steady state) ดวยวิธีการควบคุม
อัตราการปNอนสารอินทรีย'เขาเครื่องปฏิกรณ' ในขณะที่เคร่ืองปฏิกรณ'ชนิดแบทช'ไมสามารถควบคุมได
เนื่องจากความเขมขนของสารอินทรีย'ภายในเครื่องปฏิกรณ'จะเปลี่ยนตามเวลา (Boe, 2005) โดย 
ท่ัวไปแลวเครื่องปฏิกรณ'ชนิดแบทช'จะใชสําหรับศึกษาการศึกษาศักยภาพการผลิตแกAสมีเทน (Bio-
Methane Potential, BMP) และจลนพลศาสตร'ของปฏิกิริยาซ่ึงเป8นขอมูลที่สําคัญสําหรับการ




  2.1.7.1 เครื่องปฏิกรณ#ชนิดถังกวนแบบตอเน่ือง (Continuously Stirred 
Tank Reactor, CSTR) 
 เครื่องปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเนื่อง (รูปที่ 2.11) เป8นเคร่ืองปฏิกรณ'ที่มีการกวนผสมภาย 
ในถังตลอดเวลาทําใหจุลินทรีย'ไดสัมผัสกับสารอินทรีย'อยางท่ัวถึง สงผลใหชวยเพิ่มความสามารถใน
การผลิตแกAสชีวภาพ (Boe, 2005) โดยเครื่องปฏิกรณ'น้ีถูกพัฒนาข้ึนจากการยอยสลายสลัดจ' ซ่ึงเป8น
แบบดังเดิม (Conventional anaerobic digesters) ที่มีประสิทธิภาพต่ํา เนื่องจากการกวนผสมไมดี 
ทําใหระยะเวลายอยสลายนาน จึงไดมีการการพัฒนาเพื่อเพ่ิมประสิทธิภาพการสัมผัสของจุลินทรีย'
และสารอินทรีย'ในถังยอยสลัดจ' เครื่องปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเนื่องนี้เหมาะสมกับน้ําเสียที่มี




รูปที่ 2.11 เครื่องปฏิกรณ'ชนิดถังแบบกวนตอเน่ือง 




  2.1.7.2 เครื่องปฏิกรณ#แบบทอไหล (Plug Flow reactor (PFR) 
 เครื่องปฏิกรณ'แบบทอไหลเป8นเคร่ืองปฏิกรณ'อีกชนิดหนึ่งที่ไดรับความนิยมและมีการติดตั้ง
ในระดับเชิงพาณิชย' สําหรับผลิตแกAสชีวภาพในโรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม โดยมีลักษณะเป8นบอแบบราง 
(ดังรูปที่ 2.12) ที่มีการไหลในแนวระดับโดยใหมีการผสมในแนวตั้งฉากกับการไหลของน้ํา เคร่ือง
ปฏิกรณ'แบบทอไหล สามารถควบคุมใหระยะเวลาการกักเก็บของแข็งในระบบ (Solid Retention 
Time, SRT) มีคาสูงกวาระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ ทําใหไมเกิดป~ญหาการหลุดออกจาก
ระบบของจุลินทรีย' เป8นผลใหสามารถออกแบบใหเครื่องปฏิกรณ'มีขนาดและสามารถรับอัตราบรรทุก




รูปที่ 2.12 เคร่ืองปฏิกรณ'แบบทอไหล 
(http://www.plugflowdigester.com/) 
 











(psychrophilic 0-25 oC) เมโซฟDลิก (mesophili 25-40 oC) และเทอร'โมฟDลิก (thermophilic > 
45 oC) (El-Mashad et al., 2004) ข้ึนกับสภาพแวดลอมและชนิดของจุลินทรีย'ที่อาศัยอยู ดังนั้น
อุณหภูมิท่ีเหมาะสมตอการผลิตแกAสไฮโดรเจนและมีเทนข้ึนอยูกับชนิดของจุลินทรีย' โดยจุลินทรีย'กลุม 
strictly anaerobic bacteria และ facultative anaerobic bacteria สามารถเจริญและผลิตแกAส
ไฮโดรเจนในข้ันตอนการสรางกรดที่อุณหภูมิในชวง 25-40 oC เม่ือเปรียบเทียบในชวงอุณหภูมิดังกลาว 




35-40 oC (Chen et al., 2005) สําหรับจุลินทรีย'ท่ีผลิตแกAสมีเทนในข้ันตอนการสรางมีเทนจะมีความ
ไวตอการเปลี่ยนแปลงของอุณหภูมิมากและจะหยุดทํางานเม่ืออุณหภูมิต่ําหรือสูงเกินไป  
  









จะดํารงชีวิตอยูในสภาวะแวดลอมที่มีคาเป8นดางในชวงความเป8นกรดดาง 7-8 (Kongjan et al., 
2011) ความเป8นกรดดางสามารถควบคุมไดโดยการเติมปูนขาว โซเดียมไบคาร'บอเนต และโซดาไฟ
หรือปรับอัตราบรรทุกสารอินทรีย' เป8นตน 
 




























ควบคุมคาความเป8นกรดดางใหอยูในชวงที่เหมาะสมตอการเจริญเติบโตของจุลินทรีย'   
 
  2.1.8.6 ความเปGนพิษ (Toxic) 
 สารบางอยางท่ีมีความเขมขนสูงเกินไปจะเป8นพิษตอการเจริญเติบโตของจุลินทรีย' ซ่ึงระดับ










แบบไรอากาศของเชื้อจุลินทรีย' มีป~จจัยท่ีสําคัญหลายอยางที่เขามาเก่ียวของ เชน ลักษณะทาง
กายภาพของสารอินทรีย'ตั้งตน ความเป8นกรดและดาง ระยะเวลาที่ใชในการหมัก อัตราการปNอนของ
สารอินทร'เขาสูเครื่องปฏิกรณ'และชนิดปฏิกรณ'ท่ีในการหมัก (Rasdi et al., 2012) เป8นตน ดังนั้น
สภาพแวดลอมการเจริญเติบโตของจุลินทรีย'จึงมีความสําคัญตอกระบวนการหมักเพื่อใหไดผลิตผลที่
ตองการ 
 โดยทั่วไปน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'มมีสีน้ําตาลเขม ปริมาณสารอินทรีย'สูง มีลักษณะ
เป8นอีมัลชันที่ประกอบดวยน้ํารอยละ 95-96 น้ําตาลรอยละ 1.5 น้ํามันรอยละ 0.6-0.7 ของแข็ง
ท้ังหมด (TS) รอยละ 4-5 และของแข็งแขวนลอย (SS) รอยละ 2-4 Kapdan and Kargi (2006) ได
รายงานวาปริมาณสารอินทรีย'ท่ีสูงในนํ้าท้ิงจากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'มสามารถผลิตแกAสไฮโดรเจน
และมีเทนได ปริมาณของแกAสไฮโดรเจนและมีเทนที่ไดจากการหมักน้ําท้ิงจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม
จากงานวิจัยตาง ๆ แสดงดังตาราง 2.2 
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et al., 2009 
POME sludge Bacth 80 g-COD/L® d 
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ตารางที่ 2.2 ปริมาณแกAสไฮโดรเจนและมีเทนท่ีไดจากการหมักนํ้าทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม 









POME sludge Batch 80 g-COD/L® d 144 mL/h ND 
Rasdi 
et al., 2012 
Cow manure UASB 
5.8 g-VS/L-
reactor 
ND 436 mL/g-VS 
Fang 
et al., 2011 
POME sludge Batch ND 51% ND 
Ismail 
et al., 2010 
 
หมายเหตุ  OLR : Organic Loading Rate 
   UASB: Up-flow Anaerobic Sludge Blanket Reactor 
   AHR : Anaerobic Hybrid Reactor 
   ASBR: Anaerobic Sequencing Batch Reactor 
   CSTR: Continuous Stirred Tank Reactor 
   EGSB: Expanded Granular Sludge Blanket Reactor 
   UACF: Up-flow Anaerobic Contact Filter 
   ND    : No data 
 
 เชื้อจุลินทรีย'ที่ใชในกระบวนการผลิตแกAสชีวภาพตองการแหลงอาหารอยางเพียงพอในการ
เจริญเติบโตและเพิ่มจํานวน ไดแกคาร'บอน ไนโตรเจนและฟอสฟอรัส ซ่ึงเป8นธาตุท่ีมีความสําคัญตอ



























(Lin and Lay, 
2003) 
Batch Microflora 36 h 40-130 47 179.9 mL ND 
Solid waste 
(Zhang 
et al., 2008) 





74 mL/m3® d 
96 
mL/m3 ® d 
POME 
(O-Thong 
et al., 2008) 
ASBR Thermoanae










et al., 2012) 

























หมายเหตุ HRT :  Hydroulic retention time 
  ITDAR :  Inclined Thermophilic Dry Anaerobic Reactor 
  ND :  No data 
 
 งานวิจัยเก่ียวกับการประยุกต'ใชกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศ 2 ข้ันตอน ในการผลิต
แกAสไฮโดรเจนและมีเทน ซ่ึงประกอบไปดวยข้ันตอนการสรางกรด (Acidogenesis) ซ่ึงจะครอบคลุม
ถึงข้ันตอนการไฮโดรไลซิสสารประกอบโมเลกุลใหญของคาร'โบไฮเดรต ไขมัน และโปรตีนดวยและ 
ข้ันตอนการสรางมีเทน (Methanogenesis) แสดงรายละเอียดดังตอไปน้ี 
 Lee et al. (2010) ไดทําการศึกษากระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศแบบสองข้ันตอนที่










เม่ือใชคาอัตราบรรทุกสารอินทรีย'เทากับ 39 g-COD/L® d และเทากับ 4.16 g-COD/L® d ตามลําดับ 
ผลการศึกษานี้ไดแสดงใหเห็นวาความเสถียรระยะยาวของกระบวนการสองข้ันตอนแบบตอเน่ือง
สามารถเกิดขึ้นไดโดยการไหลวนสลัดจ'ท่ีมีความเป8นดางสูง ซ่ึงมีคาประมาณ 6.7-7.5 g-CaCO3/L โดย
ไมตองมีการเติมสารเคมีเพิ่ม 




อัตราการเจือจาง (D) เป8นเครื่องมือในการปรับสภาวะของสิ่งแวดลอมของการปฏิบัติการ โดยพบวา 
ประสิทธิภาพสูงสุดเทากับรอยละ 71.4 ไดมาจากการปรับสภาพอัตราการเจือจางจาก 4.5 ตอวัน เป8น 
2.5 ตอวัน ในข้ันที่สองน้ําเสียจากข้ันตอนการสรางกรดควบคูกับการผลิตแกAสไฮโดรเจนจะถูกเปลี่ยน 
ไปเป8นแกAสมีเทนในเครื่องปฏิกรณ'แบบชนิดยูเอเอสบีในระดับโรงงานนํารอง โดยมีประสิทธิภาพการ
กําจัดคาซีโอดีสูงเกินกวารอยละ 95 เม่ือใชอัตราบรรทุกสารอินทรีย'ในอัตรา 13.1 g-COD/L® d ซ่ึง
เทียบเทากับระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ 0.25 วัน (6 ชั่วโมง) กระบวนการแบบสองข้ันตอน
ในระดับโรงงานนํารองไดรับการพัฒนาข้ึนบนพื้นฐานการบูรณการของข้ันตอนการสรางกรดควบคูกับ
การผลิตแกAสไฮโดรเจนและข้ันตอนการสรางแกAสมีเทนในชวงเวลาการปฏิบัติการที่เกินกวา 120 วัน 
พบวากระบวนการแบบสองข้ันตอนในระดับโรงงานนํารองสามารถลดความเขมขนของของแข็งระเหย
ไดถึงรอยละ 70.9 โดยอัตราบรรทุกสารอินทรีย'ท่ีอัตราสูงถึง 12.5 kg-VS/m3® d โดยใชระยะเวลาการ
กักเก็บของเหลวในระบบของแข็งสั้น (SRT) ที่เวลา 8 วัน  
 Kongjan et al. (2011) ไดศึกษากระบวนการสองข้ันตอนของการผลิตไฮโดรเจนที่อุณหภูมิ
เอ็กซตรีมเทอร'โมฟDลิก (70 oC) พวงตอกับการผลิตแกAสมีเทนท่ีอุณหภูมิเทอร'โมฟDลิก (55 oC) โดยใช
ไฮโดรไลเสทของฟางขาวสาลี ในเครื่องปฏิกรณ'ชนิดยูเอเอสบีในระดับปฏิบัติการ จากผลการทดลอง
พบวามีคาผลไดของการผลิตแกAสไฮโดรเจนและมีเทนเทากับ 89 mL-H2/g-VS และ 307 mL-CH4/g-
VS ตามลําดับ จากการปฏิบัติท่ีระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบเทากับ 1 วัน ในขั้นตอนการ
แกAสไฮโดรเจนและ 3 วัน ในข้ันตอนการผลิตแกAสมีเทน โดยมีประสิทธิภาพในการกําจัดของแข็ง
ระเหยไดเทากับรอยละ 81 คิดเป8นปริมาณพลังงานที่ผลิตไดประมาณ 13.4 kJ/g-VS ผลการวิเคราะห'
ประชากรกลุมจุลินทรีย'ในข้ันการหมักเพื่อผลิตไฮโดรเจนพบวาจะประกอบไปดวยแบคทีเรียสายพันธุ' 
Thermoanaerobacter wiegelii Caldanaerobacter subteraneus และ Caloramator fervidus 









ตาง ๆ แสดงดังตารางที่ 2.4 
ตารางที่ 2.4 เครื่องปฏิกรณ'ชนิดตางๆที่ใชในการผลิตแกAสไฮโดรเจนและมีเทน 
หมายเหตุ PFR:     Plug Flow Reactor  
  CSTR: Continuous Stirred Tank Reactor 
  ASBR: Anaerobic Sequencing Batch Reactor  
  EGSB: Expanded Granular Sludge Blanket Reactor 
  UASB: Up-flow Anaerobic Sludge Blanket Reactor 


































et al., 2009 
























POME UASB Cow manure 
5.8  








บทที่ 3  
วิธีดําเนินการวิจัย 
 ในงานวิจัยนี้ศึกษาศักยภาพการผลิตแกAสไฮโดรเจนและมีเทน (Bio-Hydrogen and Methane 
Potential, BHP and BMP) จากน้ําทิ้งโรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม (Palm Oil Mill Effluent, POME) 
โดยเปรียบเทียบกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศข้ันตอนเดียวและสองข้ันตอน และศึกษา
ประสิทธิภาพการผลิตแกAสไฮโดรเจนและมีเทนดวยกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองข้ันตอน
จากน้ําทิ้งโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มในเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิดถังกวนตอเนื่อง (Continuous Stirred Tank 
Reactor, CSTR) ท่ีสภาวะเทอร'โมฟDลิกในข้ันตอนแรก (ผลิตแกAสไฮโดรเจน) ตามดวยในเคร่ือง
ปฏิกรณ'แบบทอไหล (Plug Flow Reactor, PFR) ที่สภาวะเมโซฟDลิกในข้ันตอนที่สอง (ผลิตแกAส
มีเทน) โดยมีลําดับข้ันตอนดังน้ี 
 

















 - กลาเชื้อสําหรับผลิตแกzสไฮโดรเจน 
 - กลาเชื้อสําหรับผลิตแกzสมีเทน 
หา BMP จากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศขั้นตอนเดียว 
- ศักยภาพการผลิตแกzสมีเทน (BMP) 
หา BHP และ BMP จากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศแบบสองขั้นตอน 
  - ศักยภาพการผลิตแกzสไฮโดรเจน (BHP) 
  - ศักยภาพการผลิตแกzสมีเทน (BMP) 
ศึกษาระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบตอการหมักเพื่อผลิตแกzสไฮโดรเจนใน
เครื่องปฏิกรณ#ชนิด CSTR 
- แปรผันระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบที ่1-7 วัน  
ศึกษาผลของระยะเวลาในการกักเก็บตอการหมักเพ่ือผลิตแกzสมีเทนในเคร่ืองปฏิกรณ#ชนิด PFR 







ป~จจัยที่สําคัญอยางหน่ึงในกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองข้ันตอน เชน ความเป8นกรดดาง   
ซีโอดี อุณหภูมิ ปริมาณไนโตรเจน คาของแข็งทั้งหมด และคาของระเหยได เป8นตน เพื่อสามารถ
ออกแบบและควบคุมประสิทธิภาพของกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศ โดยมีข้ันตอนดังตอไปนี ้
 
 3.1.1 เก็บตัวอยางน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มจากโรงงานปาล'มพัฒนาชายแดนใต 
เลขที่ 3/2 ถ.เพชรเกษม ต.บางเขา อ.หนองจิก จ.ป~ตตานี 94170 เพื่อวิเคราะห'หาคาของพารามิเตอร'
ตาง ๆ ที่มีอิทธิพลตอการบําบัดแบบไรอากาศ จุดที่เก็บตัวอยางคือจุดท่ีน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามัน





รูปที่ 3.1 จุดเก็บตัวอยางนํ้าเสียและนํ้าเสียจากน้าํทิ้งโรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม 
 
 3.1.2 วิเคราะห'สมบัติทางเคมีและทางกายภาพตาง ๆ ของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'ม 
ดังตารางที่ 3.1 โดยตัวอยางนํ้าทิ้งจากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'ม วิเคราะห'ภายในระยะเวลา 1 สัปดาห' 
ยกเวนอุณหภูมิวัดจากบริเวณเก็บตัวอยางและความเป8นกรดดางวัดที่อุณหภูมิหองหลังจากเก็บ














Physical and chemical 
characteristics  
Determination method 
Temperature APHA, AWWA and WEF No. 5400-HB (1986) 
pH APHA, AWWA and WEF No. 5400-HB (1986) 
Total solid content, TSC AOAC Official Method 920.193 (1995) 
Volatile solid content, VSC AOAC Official Method 920.193 (1995) 
Chemical oxygen demand, COD AOAC Official Method (2000) 
Total Kjeldahl Nitrogen, TKN AOAC Official Method 973.48 (2000) 
Oil and grease Soxhlet extraction method 
C H N O and S CHNS-O Analyzer 




(Bio-hydrogen Potential, BHP และ Bio-methane Potential, BMP) 
 





   3.2.1.1 การเตรียมกลาเชื้อสําหรับผลิตแกzสไฮโดรเจน   
 กลาเชื้อเทอร'โมฟDลิกที่ใชในการทดลองนี้เป8นกลาเชื้อผลิตแกAสไฮโดรเจนจากน้ําทิ้งโรงงาน
สกัดน้ํามันปาล'มรวมกับซีรัมน้ํายางสกิมที่สภาวะเทอร'โมฟDลิก (55 oC) ในเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิดถังกวน
แบบตอเนื่อง (CSTR) ระดับหองปฏิบัติการที่หนวยวิจัยการแปรรูปชีวมวลเพื่อพลังงานและเคมีภัณฑ'
อยางยั่งยืน แผนกเคมี ภาควิชาวิทยาศาสตร' คณะวิทยาศาสตร'และเทคโนโลยี มหาวิทยาลัยสงขลา- 
นครินทร' วิทยาเขตป~ตตานี (แสดงดังรูปท่ี 3.2) ดังนั้นจึงจําเป8นตองมีการทําใหเกิดความคุนชิน 






     (ก)       (ข) 
รูปที่ 3.2 (ก) เครื่องปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเน่ืองที่เก็บเชื้อผลิตแกAสไฮโดรเจน 
     (ข) กลาเชื้อท่ีผานการทําใหคุนชินกับน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'ม 
 
 1) เก็บกลาเชื้อจากเครื่องปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเน่ือง (CSTR) 
 2) เติมกลาเชื้อสําหรับผลิตแกAสไฮโดรเจนปริมาตร 50 mL ในขวดซีรั่ม ขนาด 500 mL 
 3) เติม BA (Basic anaerobic) medium (Angelidaki and Sanders, 2004) ซ่ึงมีองค'ประกอบ
แสดงดังตารางที่ 3.2 ปริมาตร 50 mL 
 4) เติมน้ําท้ิงจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มที่มีความเขมขนเป8น 5 10 และ 15 g-VS/L  
 5) ปรับปริมาตรดวยน้ํากลั่นใหครบ 200 mL 
 6) ปDดฝาขวดซีร่ัมดวยฝาจุกซิลิโคนและฝาจุกอะลูมิเนียมโดยใช Hand crimper 
 7) จากน้ันเปลี่ยนบรรยากาศใน Head space เป8นแกAสไนโตรเจน โดยพนแกAสไนโตรเจนที่
อัตราการไหล 0.5 L/min เป8นเวลา 5 นาที (Kaparaju et al., 2009)  
 8) นําตัวอยางที่เตรียมไดไปบมในตูบม (Incubator) ท่ีควบคุมอุณหภูมิที่ 55 ±3 oC 
 9) เก็บตัวอยางแกAสทุกวันดวยวิธี Head space เพื่อวิเคราะห'ปริมาณและความเขมขนแกAส
ไฮโดรเจนท่ีเกิดข้ึนโดยใชเครื่อง GC-TCD  
 10) ทําการหมักจนกวาปริมาณแกAสไฮโดรเจนสะสมคงที่  








ตารางที่ 3.2 องค'ประกอบของ BA (Basic anaerobic) medium (Angelidaki and Sanders, 
2004) 
Solution Solution composition, its concentration (g/L) Volume (mL) 
A NH4Cl, 100; NaCl, 10; MgCl2®  6H2O, 10; CaCl2® 2H2O, 5 10 
B K2HPO4® 3H2O, 200 2 
C C12H6NO4Na, 0.5 1 
D 
H3BO3, 0.05; ZnCl2, 0.05; CuCl2® 2H2O, 0.038; 
MnCl2® 4H2O, 0.05; (NH4)6Mo7O24® 4H2O, 0.05; 
AlCl3, 0.05; COl2® 6H2O, 0.05; NiCl2® 6H2O, 
0.092;EDTA, 0.5; Na2SeO3® 5H2O, 0.066 
1 
NaHCO3 NaHCO3, 52 50 
Vitamin Yeast extract 1 g 
Volume (mL) : Solution volume (mL) for 1 L BA-medium preparation  
 
   3.2.1.2 การเตรียมกลาเชื้อสําหรับผลิตแกzสมีเทน  
 เชื้อที่ใชสําหรับการผลิตมีเทนในงานวิจัยนี้เป8นเชื้อที่เก็บจากระบบผลิตแกAสมีเทนดวยการ
ยอยสลายแบบไรอากาศของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม ภายใตการควบคุมของบริษัทปาล'ม
พัฒนาไบโอแกAส จํากัด ซ่ึงเป8นเชื้อจุลินทรีย'จากระบบการผลิตแกAสมีเทนแบบทอไหล (Plug flow 
anaerobic digester) กอนนํากลาเชื้อไปใชในการทดลองตองทําการขจัดแกAส (Degas) กอน เพื่อกําจัด
แกAสท่ีเกิดจากการหมักของกลาเชื้อจุลินทรีย'ออกกอน โดยเปDดฝาเพื่อไลแกAสออกวันละ 1-2 คร้ัง เป8น
เวลา 2-3 วัน จนกวาไมมีการผลิตแกAสเพิ่ม โดยมีข้ันตอนการทดลองดังนี้ 
 1) เติมกลาเชื้อที่เก็บจากบอดึงตะกอนสลัดจ'กลาเชื้อจากระบบผลิตแกAสมีเทนปริมาตร 500 
mL ในขวดซีร่ัมขนาด 1000 mL 
 2) ปDดฝาขวดซีร่ัมดวยฝาจุกซิลิโคน และฝาจุกอะลูมิเนียมโดยใช Hand crimper 
 3) จากน้ันเปลี่ยนบรรยากาศใน Head space เป8นแกAสไนโตรเจน โดยพนแกAสไนโตรเจนที่
อัตราการไหล 0.5 L/min เป8นเวลา 8 นาที (Kaparaju et al., 2009) 
 4) นําตัวอยางที่เตรียมไดไปบมที่อุณหภูมิหอง (30 ±3 oC)  
 5) เก็บตัวอยางแกAสทุกวันดวยวิธี Head space เพื่อวิเคราะห'ปริมาณและความเขมขนของ 
แกAสไฮโดรเจนท่ีเกิดข้ึนโดยใชเครื่อง GC-TCD 







รูปที่ 3.3 กลาเชื้อผลิตมีเทนจากระบบแบบทอไหล 
 
 3.2.2 ศึกษาศักยภาพการผลิตแกzสไฮโดรเจนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศ
สองขั้นตอน (Bio-Hydrogen Potential, BHP) 
ในการศึกษาศักยภาพผลิตแกAสไฮโดรเจนจากน้ําทิ้งโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มท่ีมีความเขมขน
เร่ิมตนของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มตาง ๆ โดยมีข้ันตอนตอไปน้ี 
 1) เติมกลาเชื้อสําหรับการผลิตแกAสไฮโดรเจนเตรียมจากข้ันตอน 3.1.2.1 ปริมาตร 15 mL 
ในขวดซีร่ัมขนาด 120 mL โดยใชปริมาตรทํางาน 60 mL  
 2) เติมนํ้าท้ิงจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มเพื่อใหมีความเขมขนเริ่มตนเป8น 5 10 และ 15 g-
VS/L 
 3) เติม BA-medium ปริมาตร 15 mL 
 4) ปรับปริมาตรใหครบ 60 mL ดวยน้ํากลั่น  
 5) ปDดฝาขวดซีร่ัมดวยฝาจุกซิลิโคน และฝาจุกอะลูมิเนียมโดยใช Hand crimper 
 6) จากน้ันเปลี่ยนบรรยากาศใน Head space เป8นแกAสไนโตรเจน โดยพนแกAสไนโตรเจนที่
อัตราการไหล 0.5 L/min เป8นเวลา 3 นาที (Kaparaju et al., 2009) 
 7) นําตัวอยางที่เตรียมไดไปบมในตูบม (Incubator) ท่ีควบคุมอุณหภูมิที่ 55 ±3 oC  
 8) ทําการหมักจนกวาจะไมมีการผลิตแกAสไฮโดรเจน  
9) เก็บตัวอยางแกAสทุกวันดวยวิธี Head space เพื่อวิเคราะห'ปริมาณและความเขมขนของ
แกAสไฮโดรเจนท่ีเกิดข้ึนโดยใชเครื่อง GC-TCD  
 10) วิเคราะห'ความเป8นกรดดาง ซีโอดี กรดอินทรีย'ระเหยงาย (VFAs) และแอลกอฮอล' ไดแก 




 ในแตละชุดการทดลองจะเตรียม 3 ซํ้า มีชุดควบคุมการทดลองเชิงลบ (Blank) และ เชิงบวก 






ตารางที่ 3.3 ความเขมขนของนํ้าท้ิงจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม (POME) ที่ใชในการผลิตแกAส
ไฮโดรเจน 





Water 30 mL 
 
 3.2.3 ทดลองหาศักยภาพการผลิตแกzสมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศ 




   3.2.3.1 ศึกษาศักยภาพผลิตแกzสมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศ
สองขั้นตอน 
 1) เติมกลาเชื้อสาหรับการผลิตแกAสมีเทนท่ีไดจากข้ันตอน 3.2.1.2 ปริมาตร 140 mL ในขวด
ซีร่ัมขนาด 500 mL โดยใชปริมาตรทํางาน 200 mL 
 2) เติมของเหลวที่ไดจากขั้นตอนการศึกษาศักยภาพการผลิตแกAสไฮโดรเจน (3.2.2) ของแต
ละชุดการทดลอง ปริมาตร 60 mL ใชเป8นซับสเตรท 
 3) ปDดฝาขวดซีร่ัมดวยฝาจุกซิลิโคนและฝาจุกอะลูมิเนียมโดยใช Hand crimper 
 4) จากน้ันเปลี่ยนบรรยากาศใน Head space เป8นแกAสไนโตรเจน โดยพนแกAสไนโตรเจนที่
อัตราการไหล 5 L/min เป8นเวลา 5 นาที (Kaparaju et al., 2009) 
 5) นําตัวอยางที่เตรียมไดไปบมที่อุณหภูมิหอง (30 ±3 oC)  
 6) เก็บตัวอยางแกAสทุกวันดวยวิธี Head space เพื่อวิเคราะห'ปริมาณและความเขมขนของ
แกAสมีเทนที่เกิดขึ้นโดยใชเครื่อง GC-TCD  
 7) ทําการหมักจนปริมาตรมีเทนสะสมคงที่ประมาณ 80 วัน 
 
  3.2.3.2 ศึกษาศักยภาพผลิตแกzสมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศ
ข้ันตอนเดียว 
 ทําการผลิตมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศข้ันตอนเดียวดวยความเขมขนของ
นํ้าท้ิงจากโรงงานสกัดปาล'มแตกตางกัน ในขวดซีรั่มขนาด 500 mL โดยใชปริมาตรการทํางาน 200 
mL โดยมีขั้นตอนดังน้ี 





นํ้ามันปาล'มเทากับ 1.5 3 และ 4.5 g-VS/L ซ่ึงจะเทากับปริมาตรเริ่มตนของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัด
นํ้ามันปาล'มท่ีใชในข้ันตอนแรกของกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองข้ันตอน 
 3) เติม BA-medium ปริมาตร 15 mL (Angelidaki and Sanders, 2004) 
 4) ปรับปริมาตรดวยน้ํากลั่นใหครบ 200 mL  
 5) ปDดฝาขวดซีร่ัมดวยฝาจุกซิลิโคนและฝาจุกอะลูมิเนียมโดยใช Hand crimper 
 6) จากนั้นเปลี่ยนบรรยากาศใน head space เป8นแกAสไนโตรเจน โดยพนแกAสไนโตรเจนที่
อัตราการไหล 5 L/min เป8นเวลา 5 นาที (Kaparaju et al., 2009) 
7) นําตัวอยางที่เตรียมไดไปบม ที่สภาวะอุณหภูมิหอง (30 ±3 oC) 
 8) ทําการหมักจนปริมาตรมีเทนสะสมคงที่ประมาณ 80 วัน 
 9) เก็บตัวอยางแกAสทุกวันดวยวิธี Head space เพื่อวิเคราะห'ปริมาณและความเขมขนของ
แกAสมีเทนที่เกิดขึ้นโดยใชเครื่อง GC-TCD  
 ในแตละชุดการทดลองจะเตรียม 3 ซํ้า มี Blank และ Control ซ่ึงใชนํ้าและนํ้าตาลซูโครส
แทนซับสเตรทตามลําดับอีก 2 ชุด  
 ในข้ันตอนการทดลองหาศักยภาพการผลิตแกAสไฮโดรเจนและแกAสมีเทนจากน้ําทิ้งโรงงาน
สกัดน้ํามันปาล'มดวยกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศแบบข้ันตอนเดียวและแบบสองข้ันตอน
สามารถสรุปป~จจัยควบคุมในการทดลองไดดังตารางที่ 3.4  
 









ปริมาตรของถังหมัก (mL) 500 120 500 
ปริมาตรการทํางาน (mL) 200 60 200 
ปริมาตรของกลาเชื้อ (mL) 140 15 140 
BA-medium (mL) 15 15 - 
ความเขมขนเริ่มตนของ POME 
(g-VS/L) 1.5, 3 และ 4.5 5, 10 และ 15 ND 
ปริมาตรของ POME (mL) 
7.1, 14.2 และ 
21.3 
7.1, 14.2 และ 
21.3 
ของเหลวจากข้ันตอน
ที่หน่ึง 60 mL 
อุณหภูมิ (  ํC) 30 ±3  55 ±3  30 ±3  
ระยะเวลาหมัก (วัน) 80 8 80 
หมายเหตุ : ปรับปริมาตรการทํางานโดยใชนํ้ากลั่น 










   3.3.1.1 เครื่องปฏิกรณ#ชนิดถังกวนแบบตอเน่ือง  
 เครื่องปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเนื่อง (Continuous Stirred Tank Reactor, CSTR) 
สําหรับผลิตแกAสไฮโดรเจน (แสดงดังรูปท่ี 3.4) ประกอบดวย 
 1) เครื่องปฏิกรณ' CSTR ขนาดปริมาตรท้ังหมด 2 L ที่มีปริมาตรการทํางาน 1.35 L  
 2) เครื่องกวนผสมจํานวน 1 เครื่อง  
 3) ป~มปNอนสารชนิดรีดทอ (Peristaltic pump) จํานวน 1 เครื่อง 
 4) มิเตอร'วัดแกAสชนิดแทนท่ีน้ํา จํานวน 1 เครื่อง  
 5) ถังบรรจุสารปNอนและของเหลวขาออก (Influent และ effluent) จํานวน 2 ถัง  
 6) อางน้ํารอน (Water bath) สําหรับควบคุมอุณหภูมิใหคงที่ที่ 55  ํC  
 
 
รูปที ่3.4 ระบบเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิด CSTR สําหรับการผลติแกAสไฮโดรเจน 
 
   3.3.1.2 เครื่องปฏิกรณ#ชนิดแบบทอไหล  
 เครื่องปฏิกรณ'ชนิดแบบทอไหล (Plug Flow Reactor, PFR) ใชสําหรับผลิตแกAสมีเทน 
(แสดงดังรูปท่ี 3.5) ประกอบดวย  
 1) เครื่องปฏิกรณ'ชนิด PFR ทําจากแผนอะคิลิกขนาด กวาง×ยาว×สูง เทากับ 8 cm x 65 
cm x 18 cm คิดเป8นปริมาตรทั้งหมด 9.36 L ภายในประกอบดวยแผนก้ัน (Baffle) จํานวน 4 แผน 
เคร่ืองปฏิกรณ' PFR มีปริมาตรการทํางาน 7 L 
 2) ป~มปNอนสารชนิดรีดทอ (Peristaltic pump) จํานวน 1 เครื่อง 
 3) มิเตอร'วัดแกAสชนิดแทนท่ีน้ํา จํานวน 1 เครื่อง  





รูปที่ 3.5 ระบบเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิด PFR สาํหรับการผลิตแกAสมีทน 
 
 3.3.2 การศึกษาผลของระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ (HRT) 
 การทดลองความเป8นไปไดในการดําเนินการในระบบแบบปNอนตอเนื่องในการผลิตแกAส
ไฮโดรเจนและมีเทนดวยกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองข้ันตอน ใชเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิด 
CSTR ในการผลิตแกAสไฮโดรเจนและข้ันตอนท่ีสองใชเครื่องปฏิกรณ'ชนิด PFR ในการผลิตแกAสมีเทน
โดยมีข้ันตอนดังนี้ 
   
   3.3.2.1 การผลิตแกzสไฮโดรเจนในเคร่ืองปฏิกรณ#ชนิดถังกวนแบบตอเน่ือง (CSTR) 
 1) เติมกลาเชื้อจากข้ันตอน 3.2.1.1 ปริมาตร 1000 mL เขาสูเครื่องปฏิกรณ'ท่ีมีปริมาตรการ
ทํางาน 1350 mL ที่ควบคุมความเร็วรอบในการกวน 50 รอบตอนาที (ดัดแปลงจาก Lee et al., 
2010)  
 2) เตรียมนํ้าท้ิงจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มในขวดปริมาตร 1 L จากนั้นจึงปNอนเขาเคร่ือง
ปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเนื่องปริมาตร 350 mL 
 3) ใชแกAสไนโตรเจนที่อัตราการไหล 2 L/min พนภายในเครื่องปฏิกรณ'ประมาณ 30 นาที
เพื่อใหระบบอยูในสภาพไรอากาศ 
 4) เคร่ืองปฏิกรณ'จะถูกควบคุมอุณหภูมิ โดยใชนํ้ารอนจากอางน้ํารอน (Water bath) ผาน 
Water jacket ของเคร่ืองปฏิกรณ' 
 5) เครื่องปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเนื่องจะเริ่มปNอนแบบตอเนื่องหลังจากเร่ิมตนระบบ 2 
วัน โดยเร่ิมตนระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ 7 วัน 
 6) เม่ือระบบเขาสูสภาวะคงตัวซ่ึงตรวจสอบจากปริมาตรการผลิตแกAสในแตละวันเบ่ียงเบนไม
เกินรอยละ 10 (Kaparaju et al., 2009) และดําเนินการหมักเป8นระยะเวลาอยางนอย 2 เทาของ
ระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ 
 7) ปรับลดระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ (HRT) เป8น 5 3 2 และ 1 วัน ตามลําดับ 
เพื่อทดสอบสรรถนะของเครื่องปฏิกรณ' ที่อัตราการปNอนสารอินทรีย' (OLR) สูงข้ึน  
 8) วัดปริมาตรแกAสในเคร่ืองปฏิกรณ'ทุกวันโดยใชเครื่องวัดปริมาตรแกAสชนิดแทนที่น้ํา 




10) วิเคราะห'คาความเป8นกรดดาง กรดอินทรีย'ระเหยงาย คาความเป8นดาง ซีโอดี ของ
สารละลายขาออกจากเครื่องปฏิกรณ' CSTR 
11) กอนปรับลดระยะระยะเวลาการกักของเหลวในระบบ เก็บตะกอนจุลินทรีย'เพื่อศึกษา
โครงสรางประชากรจุลินทรีย'ดวยเทคนิค Polymerase Chain Reaction-denaturing Gradient 
Gel Electrophoresis (PCR-DGGE)  
   
   3.3.2.2 การผลิตแกzสมีเทนในเคร่ืองปฏิกรณ#ชนิดแบบทอไหล (PFR) 
 1) นํากลาเชื้อจากข้ันท่ี 3.2.1.2 ปริมาตร 5 L ลงในเครื่องปฏิกรณ' ชนิด PFR ที่มีปริมาตรทํา
การ 7 L (ปริมาตรทั้งหมด 9.2 L)    
 2) ปNอนสารละลายที่ไดจากผลิตแกAสไฮโดรเจนในถังปฏิกรณ'ชนิด CSTR เขาสูถังปฏิกรณ'ชนิด 
PFR ใชอัตราการไหลเร่ิมตนท่ีเทียบเทากับ HRT 40 วัน 




 5) ปรับลดระยะเวลาเก็บกักน้ําเพื่อทดสอบความสามารถของเครื่องปฏิกรณ' ที่อัตราบรรทุก
สารอินทรีย' (OLR) สูงข้ึน  
 6) วัดปริมาตรแกAสในเคร่ืองปฏิกรณ'ทุกวันโดยใชเครื่องวัดปริมาตรแกAสชนิดแทนที่น้ํา 
วิเคราะห'องค'ประกอบของแกAส (CH4 CO2 และ H2S) ทุกวันโดยใชเครื่อง GC-TCD 
7) วิเคราะห'คาความเป8นกรดดาง กรดอินทรีย'ระเหยงาย ซีโอดี ของสารละลายขาออกจาก
เคร่ืองปฏิกรณ' PFR 
8) เก็บตะกอนจุลินทรีย'เพื่อศึกษาโครงสรางประชากรจุลินทรีย'ดวยเทคนิค Polymerase 








รูปที่ 3.6 การผลิตแกAสไฮโดรเจนและมีเทนในระบบแบบปNอนตอเนื่องในเครื่องปฏิกรณ' CSTR 
และ PFR ตามลําดับ จากน้ําท้ิงโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มดวยกระบวนการ 
ยอยสลายแบบไรอากาศสองข้ันตอน 
 
ตารางที่ 3.5 ป~จจัยควบคุมในการผลิตแกAสโฮโดรเจนและมีเทนในระบบปNอนแบบตอเน่ือง 
Control parameter 
CSTR, 
Hydrogen production  
PFR, 
Methane production  
ปริมาตรของถังหมัก (mL) 2000 9200 
ปริมาตรการทํางาน (mL) 1350 7000 
ปริมาตรของกลาเชื้อ (mL) 1000 5000 
อุณหภูมิ (oC) 55 ±3 30 ±3 






Experiment Chemical Equipment 
pH Buffer solution pH meter 











Pipette, Muffle Furnace 
Chemical Oxygen 
Demand (COD) 
K2Cr2O7, H2SO4, HgSO4, 
(NH4)2SO4, FeSO4®6H2O, 
Phenanthrolein, monohydrate 
Test tube, Buret, 
Pipette, Oven, Ground 
glass, Erlenmayer flask, 
Beaker 




CH3CH2COOH, H2SO4 , 
CH3CH2CH2COOH 
Pipette, Beaker, 
Volumetric flask, Vail, 
Syringe filter, HPLC 
Oil and grease 
(Soxhlet extraction) 
Hexane 
Pipette, Beaker, Oven, 
Balance, Rotary 
evaporator, Round 






Conc.H2SO4 , Na2CO3, H3BO3, 
NaOH, CuSO4®5H20, K2SO4, 
methyl red, bromoglyceral 
Micro Kjeldahl 
Distillation and 

















ตารางที่ 4.1 สมบัติทางเคมีและทางกายภาพบางประการของน้ําท้ิงจากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'ม 
Parameter Results n 
pH 4.14 ±0.38 10 
Temperature (oC) 79 ±3.19 10 
Total solid (g/L)  50.91 ±5.37 10 
Volatile solid (g/L) 40.06 ±4.07 10 
Chemical oxygen demand (g/L) 78.29 ±10.76 10 
Total Kjeldahl Nitrogen (mg/L) 702.61 ±93.04 10 
Oil and grease (g/L) 14.11 ±0.89 10 
Alkalinity (mg-CaCO3/L) 734.16 ±8.24 2 
Nitrogen (% total solid) 1.57 ±8.33×10-4 1 
Carbon (% total solid) 43.3 ±0.50 1 
Hydrogen (% total solid) 6.06 ±8.41×10-2 1 
Sulfur (% total solid) 0.27 ±0.27×10-2 1 
Oxygen (% total solid) 23.54 ±0.34 1 
Palm oil mill effluent production rate (m3/d) 248.7 ± 26.7  
 






 จากตาราง 4.1 นํ้าท้ิงจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มมีองค'ประกอบหลักเป8นสารอินทรีย'ซ่ึงมีคา
ซีโอดีเฉลี่ยสูงถึง 78.29 ±10.76 g/L ในขณะเดียวกันมีของแข็งท้ังหมดและของแข็งที่ระเหยไดเฉลี่ย




กรดดางเฉลี่ยเทากับ 4.14 ซ่ึงอยูในระดับท่ีต่ํา จําเป8นตองมีการปรับความเป8นกรดดางใหสูงข้ึนเป8น 5-6 
ซ่ึงเป8นชวงความเป8นกรดดางที่เหมาะสมสําหรับการเจริญเติบโตของจุลินทรีย'กลุมสรางกรด 
(Acidogens) ในข้ันตอนการผลิต (Kongjan et al., 2011) ในขณะท่ีอัตราสวนเฉลี่ยของ COD/TKN 
เทากับ 111.5 ซ่ึงเป8นคาที่คอนขางสูง แสดงถึงปริมาณไนโตรเจนที่มีอยูในน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามัน
ปาล'มมีปริมาณที่นอย จําเป8นตองเพิ่มไนโตรเจนจากแหลงอ่ืนเพิ่มเติม (O-Thong et al., 2008) 
ดังนั้นในกระบวนการหมักจึงไดมีการใชสารละลาย BA (Basic Anaerobic) Medium (Angelidaki 
and Sanders, 2004) สําหรับเป8นแหลงของธาตุอาหารที่จําเป8นและสารละลายบัฟเฟอร'สําหรับการ
หมักแบบไรอากาศสองข้ันตอน น้ําท้ิงจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มมีอุณหภูมิเฉลี่ยสูงถึง 79 oC การ
ดําเนินการในข้ันตอนการผลิตแกAสไฮโดรเจนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองข้ันตอนที่
อุณหภูมิสูงเป8นอีกทางเลือกหนึ่งเพื่อประหยัดเวลาและลดคาใชจายในการลดอุณหภูมิของน้ําทิ้งจาก
โรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม ซ่ึงการหมักที่อุณหภูมิสูงมีขอดีกวาการหมักที่อุณหภูมิหอง เชน เพิ่มอัตรา
การเกิดปฏิกิริยาทางเคมีและเอนไซม' เสริมการเกิดเทอร'โมไดมิกของปฏิกิริยาการยอยสลาย 
ปราศจากเชื้อกอโรคและลดผลพลอยไดที่ไมตองการหลังการหมัก (Mamimin et al., 2012; 








ไฮโดรเจนตอไป โดยผลการทดลองแสดงดังตอไปน้ี  
 
 4.2.1 การเตรียมกลาเชื้อเทอร#โมฟ~ลิก 
 กลาเชื้อเทอร'โมฟDลิกที่ใชในการทดลองนี้เป8นกลาเชื้อผลิตแกAสไฮโดรเจนจากน้ําทิ้งโรงงาน
สกัดน้ํามันปาล'มรวมกับซีรัมน้ํายางสกิมที่สภาวะเทอร'โมฟDลิก (55 oC) ในเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิดถังกวน
แบบตอเนื่อง (Continuously Stirred Tank Reactor, CSTR) ระดับหองปฏิบัติการดังนั้นจึงจําเป8น 
ตองมีการทําใหเกิดความคุนชิน (Acclimate) กับซับสเตรทของงานวิจัยน้ีกอน โดยทําการหมักจนกวา





 จากรูปที่ 4.1 แสดงผ
จากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'มสําหรับการหมักเป8นระยะเว
ผลผลิตแกAสไฮโดรเจนคือ 86 60 




and Chaiprasert, 2010; Alam 







































 A ้ํ ิ้ ั ้ํ ั ' ี่ ํ  ุ ิ กับกลุมเชื้อเทอร'โมไฟล'
' D ิ จากเครื่องปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเ น่ือง
ั  ิ ั ิ  (ชุด Positive control ใชนํ้าตาลซูโครส 10 g/L
ลผลิตแกAสไฮโดรเจนจากการทําใหกลุมเชื้อเทอร'โมไฟล'
ํ ั ั 8 ลา 8 วัน พบวาการหมักในคร้ังที่ 
และ 47 mL-H2/g-VS ของความเขมขนของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัด
-VS/L ตามลําดับ ซ่ึงจากผลผลิตแกAสไฮโดรเจนจากการหมักในคร้ังที่ 
ั ั ั้ ี่ 2 เน่ืองจากเชื้อจุลินทรีย'ยังไมสามารถปรับสภาพเขากับนํ้าท้ิง
ี่ N   และยังไมสามารถทนตอตัวยับยั้งการเจริญเติบโตของเชื้อ
้ํ ิ้ ั ้ํ ั ล'มไดแก ฟ}นอลและสารประกอบฟ}นอล (Limkhuansuwan 
et al., 2009) เม่ือนํากลาเชื้อไปหมักตอในครั้งที่ 2 
mL-H2/g-VS ผลผลิตแกAสไฮโดรเจนจากการหมักในครั้งที่ 
ั ั ั้ ี่ 1 เนื่องจากเชื้อจุลินทรีย'เริ่มปรับสภาพหรือคุนชินกับน้ําทิ้งจากโรงงาน
ั ั ั้ ั  } ลและสารประกอบฟ}นอลที่มีอยูในน้ําทิ้งนํ้ามันปา
  (Mamimin et al., 2012) และเม่ือนํากลาเชื้อไปหมักตอใน
A คือ 144 125 และ 38 mL-H2/g-VS จะเห็นไดวาการหมักในครั้งที่ 
A ไมตางกันอยางมีนัยสําคัญ (P>0.05) เพราะเชื้อจุลินทรี
ุ ิ ั ้ํ ิ้ ั ้ํ ั ' ี่ 8 ั ั ั้ ิ ิ
้ํ ิ้ ั ้ํ ั '   ู ุ  ื้ ะนํ้าท้ิงจากโรงงานสกัด
  ้ํ ิ้ นสกัดนํ้ามันปาล'ม 15 g-VS/L
' 8 ~ ั ํ ั ี่ ุ สําหรับการหมักแบบไรอากาศ หากในระบบมี
10 g-VS/L 15 g-VS/L Positive control
Initial POME loading
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ความเขมขนของสารอินทรีย'สูง เชื้อที่ผลิตกรด (Acidogens) จะผลิตกรดระเหยงายและมีการสะสม
ของกรดระเหยงายในระบบมากข้ึน ทําใหเกิดการยับยั้งการเจริญเติบโตของเชื้อจุลินทรีย'สรางกรด ไม
สามารถที่จะผลิตแกAสไฮโดรเจนตอไปได (Badiei et al., 2011) 
 เนื่องจากผลผลิตแกAสไฮโดรเจนจากการปรับสภาพใหเชื้อคุนชินกับน้ําทิ้งจากโรงงานสกัด
นํ้ามันปาล'มที่ความเขมขน 5 และ 10 g-VS/L คือ 144 และ 125 mL-H2/g-VS คิดเป8นรอยละ 24 
และ 20 ของผลผลิตแกAสไฮโดรเจนจากน้ําตาลกลูโคสทางทฤษฎี (498 mL-H2/g-glucose) สามารถ
ผลิตแกAสไฮโดรเจนไดไมแตกตางกันมาก ดังนั้นจึงเลือกใชเชื้อที่ผานการปรับสภาพใหคุนชินกับน้ําทิ้ง
จากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มที่ความเขมขน 10 g-VS/L ซ่ึงเป8นเชื้อที่สามารถทนตอความเขมขนของ
สารอินทรีย'ในระบบไดมากกวาเชื้อที่หมักในนํ้าท้ิงจากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'มที่ความเขมขน 5 g-
VS/L เพื่อหาศักยภาพการผลิตแกAสไฮโดรเจนจากน้ําทิ้งโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มตอไปในข้ันตอน 4.2.2 
ตอไป 
 
 4.2.2 ศักยภาพการผลิตแกzสไฮโดรเจน 
 ศึกษาศักยภาพการผลิตแกAสไฮโดรเจนโดยใชกลาเชื้อที่ไดจากการเตรียมในหัวขอ 4.2.1 ซ่ึง
เป8นเชื้อ Thermophilic inoculums โดยแปรผันความเขมขนเริ่มตนของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามัน
ปาล'มเป8น 5 10 และ 15 g-VS/L ศักยภาพการผลิตแกAสไฮโดรเจนจากกระบวนการยอยสลาย แบบไร




รูปที ่4.2 ศักยภาพการผลิตแกAสไฮโดรเจนจากน้ําทิ้งโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มที่ความเขมขนเร่ิมตน 
ตาง ๆ ภายใตอุณหภูมิเทอร'โมฟDลิก (55 °C) ดวยหัวเชื้อเทอร'โมฟDลิก โดยน้ําตาลซูโครส  





































เขมขนเริ่มตนตาง ๆ ภายใตอุณหภูมิเทอร'โมฟDลิก (55 oC) โดยใชกลาเชื้อท่ีเตรียมไดจากหัวขอ 4.2.1  
พบวาความเขมขนของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'ม 5 g-VS/L สามารถผลิตไดสูงถึง 178.44 
mL-H2/g-VS ซ่ึงคิดเป8นรอยละ 29.82 ของผลผลิตแกAสไฮโดรเจนจากน้ําตาลกลูโคสทางทฤษฎี (498 
mL-H2/g-glucose) ผลผลิตแกAสไฮโดรเจนที่ความเขมขนของนํ้าทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม 5 10 
และ 15 g-VS/L คือ 178.44 142.97 และ 43.51 mL-H2/g-VS ตามลําดับ คิดเป8น 6.2 4.92 และ 
1.37 L-H2/L-POME ตามลําดับ ผลผลิตแกAสไฮโดรเจนจากชุด Positive control โดยใชน้ําตาล
ซูโครส 10 g/L ใหผลผลิตแกAสไฮโดรเจน 160.79 mL-H2/g-sucrose ซ่ึงใกลเคียงกับงานวิจัยที่
รายงานโดย Oh et al. (2004) โดยใชซูโครส 10 g/L ใหผลผลิตเป8น 151 mL-H2/g-sucrose  
 จากการผลิตแกAสไฮโดรเจนท่ีความเขมขน 5 และ 10 g-VS/L สามารถผลิตแกAสไฮโดรเจนได
ไมแตกตางกันมาก การเลือกใชนํ้าท้ิงจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มท่ีความเขมขน 10 g-VS/L จะชวย
ลดปริมาณน้ําทิ้ งจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มที่จะปลอยทิ้งออกสูสิ่ งแวดลอมไดดี ท่ีสุด เม่ือ
เปรียบเทียบผลผลิตแกAสไฮโดรเจนจากน้ําทิ้งโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มจากงานวิจัยของ O-Thong et 
al. (2008) ซ่ึงผลิตแกAสไฮโดรเจนในขวดหมักปริมาตร 150 mL โดยใชน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามัน
ปาล'มที่มีคาซีโอดี 85 g/L ปริมาตร 50 mL กลุมเชื้อ Thermoanaerobacterium-rich 5 mL และ
ธาตุอาหารที่จําเป8น เชน เหล็ก อัตราสวนระหวางคาร'บอนตอไนโตรเจน และคาร'บอนตอฟอสฟอรัส 
100 mg/L 70 และ 550 ตามลําดับ พบวาใหผลผลิตไดแกAสไฮโดรเจน 6.15 L-H2/L-POME ซ่ึงไดผล






ของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามันเริ่มตนตาง ๆ โดยชุด Positive control ใชนํ้าตาลซูโครส 10 g/L 































ของนํ้าท้ิงจากโรงงานสกัดนํ้ามันท่ีปาล'มความเขมขนเริ่มตนตาง ๆ ภายใตอุณหภูมิเทอร'โมฟDลิก (55 oC) 
ผลิตแกAสไฮโดรเจนไดสูงสุดรอยละ 25 ของแกAสท้ังหมดที่เกิดข้ึนในกระบวนการหมัก ท่ีความเขมขน
ของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามัน 10 g-VS/L (แสดงดังรูปท่ี 4.3) ซ่ึงความเขมขนของแกAสไฮโดรเจนที่
เกิดข้ึนในกระบวนการหมักจะข้ึนอยูกับปฏิกิริยาการยอยสลายของสารอินทรีย'โดยจุลินทรีย'กลุมตาง 
ๆ Batstone et al. (2002) ไดรายงานวาปฏิกิริยาการยอยสลายน้ําตาลกลูโคสที่เกิดข้ึนใน
กระบวนการหมักตามปฏิกิริยาท่ี (1)-(5) โดยมีปฏิกิริยาที่ (1) และ (2) เทานั้นท่ีผลิตแกAสไฮโดรเจน ซ่ึง
ผลผลิตสูงสุดทางทฤษฏีคือ 498 mL-H2/g-glucose จากปฏิกิริยาที่ (1) ซ่ึงแกAสไฮโดรเจนจะถูกผลิต
ออกมาพรอมกรดอะซิติก รองลงมาที่ใหแกAสไฮโดรเจนสูงคือการผลิตออกมาพรอมกรดบิวทิริก 
(ปฏิกิริยาท่ี (2)) ใหผลผลิตทางทฤษฏีคือ 249 mL-H2/g-glucose 
 
 
C6H12O6 + 2H2O —► 2CH3COOH + 2CO2 + 4H2 ∆G
0 = -251.7 kJ/mol (1) 
C6H12O6 —► C3H7COOH + 2CO2 + 2H2 ∆G
0 = -264.0 kJ/mol (2) 
3C6H12O6 —► 4CH3CH2COOH + 2CH3COOH + 2CO2 + 2H2O ∆G
0 = -311.2 kJ/mol (3) 
C6H12O6 —► 2CH3CHOHCOOH ∆G
0 = -118.4 kJ/mol (4) 
C6H12O6 —► 2CH3CH2OH + 2CO2 ∆G
0 = -235.1 kJ/mol (5) 
 
 
  ในขณะเดียวกันหากในกระบวนการหมักเป8นไปตามสมการที่ (3) (4) และ (5) ซ่ึงเป8นการ
ผลิตกรดอะซิติกรวมกับกรดโพรพิโอนิก การผลิตกรดแลคติก และการผลิตเอทานอล พบวาไมเกิดการ
ผลิตแกAสไฮโดรเจน ดังน้ันจึงทําใหความเขมขนของในผลผลิตแกAสแกAสไฮโดรเจนในการทดลองนี้ลดลง 
โดยความเขมขนของกรดอินทรีย'ระเหยได (Volatile free fatty acid, VFA) และแอลกอฮอล'ที่
เกิดข้ึนในระหวางการหมักแกAสไฮโดรเจน จะแสดงผลการทดลองดังรูปที่ 4.4 พบวากรดอินทรีย'ระเหย
งายท่ีถูกผลิตข้ึนพรอมกับการผลิตแกAสไฮโดรเจน คือกรดแลคติก กรดอะซิติก กรดโพรพิโอนิก และ
กรดบิวทิริก โดยมีปริมาณความเขมขนอยูในชวง 4289-9574 929-1320 43-496 และ 848-1516 
mg/L ตามลําดับ ซ่ึงเพิ่มข้ึนจากนํ้าท้ิงโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มที่มีความเขมขนของกรดอินทรีย'ระเหย
งายเทากับ 2911 399 99 และ 132 mg/L ตามลําดับ 
  
รูปที่ 4.4 เมทาบอไลท'ในของเห















นี้คือ 15 g-VS/L ผลรวมของ
ปาล'ม 10 g-VS/L ใหผลรวมของ
โรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม 5 และ 
ตามลําดับ ซ่ึงผลรวมของแกAสมีเทน
และ 15 g-VS/L ไมแตกตางกันมีนัยสําคัญ



























ั ิ z ี จากนํ้าเสียโรงงานสกัดนํ้ามันปาล#ม 
ั ลิตแกAสมีเทนในงานวิจัยนี้เป8นการเปรียบเทียบระหวางศักยภาพ
A ี   ลายแบบไรอากาศข้ันตอนเดียวโดยใชน้ําท้ิงจากโรงงานสกัด
ั ลิตแกAสมีเทนดวยข้ันตอนที่สองของกระบวนการยอยส
ั้ ้ํ ิ้ ลังการผลิตแกAสไฮโดรเจน แสดงผลการทดลองดังน้ี 
ั ลิตแกzสมีเทนดวยขั้นตอนที่สองของกระบวนการยอยส
ึ ั ิ แกAสมีเทนดวยกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสอ
ลิตแกAสไฮโดรเจนท่ีประกอบดวยกรดอะซิติก กรดบิวทิ
ล'ในข้ันตอน 4.2.2 ที่ความเขมขนเริ่มตนของนํ้าท้ิงจากโรงงานสกัด
ุ ู ิหอง (30 ±3 oC) ผลการทดลองแสดงดังรูปที่ 4.5 
้ํ ิ้ ั นํ้ามันปาล'มเพิ่มข้ึน ผลรวมของแกAสมีเทน
  ั้ ็ ิ่ ึ้  ี่   ู ุ
แกAสมีเทนลดลง โดยท่ีความเขมขนของนํ้าท้ิงจากโรงงานสกัดน้ํามัน
 แกAสมีเทนสูงสุดคือ 213.9 mL ในขณะท่ีความเขมขนของ
15 g-VS/L ใหผลรวมแกAสมีเทนเป8น 99.06 แล
A ี ที่ผลิตไดที่ความเขมขนของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามันปา
  ั ี ั ํ ั  (P<0.5) เม่ือความเขมขนเร่ิมตนของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัด
ิ่ ึ้ ิ ' ็ ิ่ ึ้ ึ่ ิ A ็ ิ่ ึ้
 8 ี่ ี  ิ ' ดรตที่สูงข้ึนจะมีผลตอการยับยั้งการเจริญเติบโตของ












55 °C) และ 
 ั
 ั้ ี  ้ํ ิ้ ั
 ั้ ี่  ลายแบบไร
z ี  ั้ ี่  ลายแบบไร
 ง
 ิ ิ ิ ิริก กรดแลคติก 
ิ่  ้ํ ิ้ ั
พบวาเม่ือความ
A ี ที่ผลิตจาก
  ั้ ็ ิ่ ึ้  ี่   ู ุ
้ํ ิ้ ั ้ํ ั
ี่   น้ําทิ้งจาก
ะ 95.94 mL 
ั ้ํ ั ล'ม 5 
้ํ ิ้ ั
ิ่ ึ้ ิ ' ็ ิ่ ึ้ ึ่ ิ A ็ ิ่ ึ้
















เดียวจากน้ําทิ้งโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มที่ความเขมขนเริ่มตนตาง ๆ ภายใตอุณหภูมิเมโซฟDลิก (30 ±3) 
ผลการทดลองแสดงดังรูปท่ี 4.6 พบวาผลรวมของแกAสมีเทนเพิ่มข้ึนจาก 60 mL เป8น 171.3 mL เม่ือ
ความเขมขนเร่ิมตนของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดนํ้ามันปาล'มเพิ่มข้ึนจาก 5 g-VS/L เป8น 10 g-VS/L แต









































เป8นแกAสไฮโดรเจนและแกAสมีเทน ในข้ันตอนแรกจะใชแบคทีเรียกลุมผลิตกรด (Acidogens) ทําให
สามารถผลิตแกAสไฮโดรเจนไดจากข้ันตอนนี้ ของเหลวหลังการหมักในข้ันตอนแรก ซ่ึงมีกรดอินทรีย'
ระเหยงายก็จะเป8นซับสเตรทใหกับข้ันตอนที่สอง ซ่ึงจะผลิตแกAสมีเทนเป8นหลักตอไป โดยในการ





































น้ํามันปาล'ม 5 10 และ 15 
ขณะเดียวกันผลไดแกAสมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศข้ันตอนเดียวที่ความเขมขน
เริ่มตนของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามั





























 A ี   ขั้นตอนเดียวและสอง
้ํ ิ้ ั ้ํ ั ล'มที่ความเขมขนเร่ิมตนตาง ๆ 
ี ทียบผลไดแกAสมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไร
ั้ ี ั้นตอนจากน้ําทิ้งโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มท่ีความเขมขนตาง ๆ 
  ั้   A ี ู    ั้
 ี่   น้ําทิ้งโรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม 15 g-VS/L ผลไดแกAสมีเทน
 ข้ันตอนนอยกวาการยอยสลายแบบไรอากาศข้ันตอนเดียว
A ั้ ี่ ึ่  ลายแบบไรอากาศสอง
ั้ ึ่  8 ั ํ ั ลิตแกAสมีเทนมีปริมาณของกรดอินทรีย'ระเหยงายสูงทําให
ิ่  ั ่ํ เ ม่ือเทียบกับความเป8นกรดดางเร่ิมตนที่ผลิตแกAสมีเทนจาก
 ั้ ี ํ  ิ ั ั้ ิ ิ
8 ลทําใหผลิตแกAสมีเทนลดลง (Kaparaju et al., 2009) 
 กาศสองข้ันตอนที่ความเขมขนเร่ิมตนของนํ้าทิ้งจากโรงงานสกัด
g-VS/L คือ 330.2 356.4 และ 106.6 mL-CH4/g-VS
 A ี   ั้ ี ี่  
ิ่  ้ํ ิ้ ั ้ํ ันปาล'ม 5 10 และ 15 g-VS/L คือ 200.1 285.5









 A ี  
ี่    พบวาการ
  ั้   A ี ู    ั้
 A ี จากการ
ั้     ั้ ี เน่ืองจาก

A ี ี ิ ิ ี '  ู ํ ความ
A ี
 ั้ ี ํ  ิ ั ั้ ิ ิ กลุม
โดยที่ผลไดแกAส
ิ่  ้ํ ิ้ ั
 ตามลําดับ ใน
 A ี   ั้ ี ี่  




 จากรูปท่ี 4.8 แสดงใหเห็นวา
ระบบเทากับรอยละ 89 85 แ













































้ํ ิ้ ั ้ํ ั ล'มที่ความเขมขนเร่ิมตนตาง ๆ 
 
 
 ็  เม่ือสิ้นสุดการผลิตแกAสมีเทนการกําจัดปริมาณซีโอดี
ละ 62 ที่ความเขมขนเริ่มตมของน้ําทิ้งจากการสกัดน้ํามันปา
  ลายแบบไรอากาศสองข้ันตอน การกําจัดปริมาณ
ื่   ้ํ ิ้ กโรงงานสกัดนํ้ามันเพิ่มข้ึน และการยอยส
ั้ ํ ั ิ ี ี    ี ั ํ ั ื่ ี
 ั้ ี ึ่ ลองกับผลไดของแกAสมีเทนท่ีเกิดข้ึน  
ั ิ A โดรเจน แกAสมีเทนและพลังงานจากกระบวนการ
  ั้ ี ั้  
L/g-VS) 
% of theoretical 
yield 
Energy product (k
CH4 H2 CH4 H2 CH
330.2 29.82 79.1 1.89 10.6
356.4 23.90 85.4 1.57 11.4
106.6 6.55 25.5 0.46 3.4
200.1 - 47.9 - 6.4
285.5 - 68.9 - 9.1
143.9 - 34.5 - 4.6
10 g-VS/L 15 g-VS/L








A ี ํ ั ิ ี ีรวมใน
้ํ ิ้ ั ้ํ ั ล'ม 5 10 
ํ ั ิ  
 ลายแบบไร


















ข้ันตอนคิดเป8น 12.46 และ 12.97 ที่ความเขมขนเริ่มตนของนํ้าท้ิงจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม 5 








ปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเน่ือง (Continuous Stirred Tank Reactor, CSTR) โดยใชนํ้าท้ิงจาก
โรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม โรงงานปาล'มพัฒนาชายแดนใต จํากัด เป8นซับสเตรท และผลิตแกAสมีเทนใน
ข้ันตอนท่ีสองในเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิดแบบทอไหล (Plug Flow Reactor, PFR) โดยใชน้ําทิ้งหลังการ
ผลิตแกAสไฮโดรเจนในข้ันตอนที่หน่ึงเป8นซับสเตรท โดยมีผลการทดลองดังน้ี 
 
 4.4.1 การผลิตแกzสไฮโดรในเครื่องปฏิกรณ#ชนิดถังกวนแบบตอเน่ือง (Continuous 
Stirred Tank Reactor, CSTR) 
  การผลิตแกAสไฮโดรเจนแบบตอเนื่องจากน้ําทิ้งโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มในเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิด
ถังกวนแบบตอเนื่องขนาด 2 L โดยใชโซเดียมไบคาร'บอเนต (NaHCO3) 5 g/L เพื่อปรับความเป8นกรด
ดางเร่ิมตนของซับสเตรทใหมีคาอยูในชวง 6-7 และเพื่อรักษาความเป8นกรดดางในระบบใหอยูในชวง
ของ 5-6 ซ่ึงเป8นคาท่ีเหมาะสมตอการทํางานของจุลินทรีย'ชนิดสรางกรด (Kongjan et al., 2011) 
การผลิตแกAสไฮโดรเจนแบบตอเน่ืองจะเร่ิมตนหลังจากเริ่มระบบ 2 วัน และแปรผันระยะเวลาการกักก
เก็บของเหลวในระบบ (Hydraulic retention time, HRT) เป8น 7 5 3 2 และ 1 วัน ซ่ึงจะเทียบเทา




 จากรูปท่ี 4.9 แสดงอัตราการผลิตแกAสไฮโดรเจนแบบตอเน่ืองในเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิดถังกวน
แบบตอเนื่องจากน้ําทิ้งโรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม พบวาแกAสไฮโดรเจนจะเกิดข้ึนตั้งแตเร่ิมตนระบบที่
ระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ 7 วัน ซ่ึงแสดงใหเห็นวากลุมเชื้อที่ผลิตกรด (Acidogenic 
bacteria) ในเครื่องปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเนื่องอยูในสภาวะกระตุน (Active) แตอยางไรก็ตาม




H2/L-reactor®d เทียบเทากับผลไดแกAสไฮโดรเจนเป8น 61 mL-H2/g-VS จากน้ันทําการทดสอบ
สมรรถนะของระบบโดยการลดระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบเป8น 5 และ 3 วัน พบวาอัตรา
การผลิตและผลไดแกAสไฮโดรเจนจะเพิ่มข้ึนเป8น 696.4 mL-H2/L-reactor®d (เทียบเทาผลไดแกAส
ไฮโดรเจนเป8น 90 mL-H2/g-VS) และ 2185.9 mL-H2/L-reactor®d (เทียบเทาผลไดแกAสไฮโดรเจน
เป8น 156 mL-H2/g-VS) ตามลําดับ ในขณะเดียวกัน เม่ือลดระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ
เป8น 2 และ 1 วัน อัตราการผลิตและผลไดแกAสไฮโดรเจนจะเพิ่มข้ึนเป8น 2647.4 mL-H2/L-reactor®d 
และ 5045.3 mL-H2/L-reactor®d แตผลไดแกAสไฮโดรเจนลดลงเป8น 120 mL-H2/g-VS และ 117 
mL-H2/g-VS ตามลําดับ ซ่ึงจากผลดังกลาวแสดงใหเห็นวา ท่ีระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ 
7 และ 5 วัน มีอัตราบรรทุกสารอินทรีย'ต่ํา อาจจะไมเพียงพอตอการเจริญเติบโตของจุลินทรีย' ใน
ขณะเดียวกันที่ระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ 2 และ 1 วัน มีอัตราบรรทุกสารอินทรีย'สูง
เกินไป (Overload condition) จากนั้นจึงปรับเพิ่มระยะเวลาการกักเก็บน้ําของเหลวในระบบกลับ
เป8น 3 วัน ซ่ึงพบวาผลของไฮโดรเจนมีคาใกลเคียงกับผลไดของแกAสไฮโดรเจนที่ระยะเวลาการกักเก็บ
ของเหลวในระบบเทากับ 3 วัน กอนที่จะปรับลดระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบเป8น 2 วัน  
 
  
รูปที่ 4.9 อัตราการผลิตแกAสไฮโดรเจนแบบตอเนื่องในเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเนื่อง 
ที่ HRT I) 7 วัน II) 5 วัน III) 3 วัน IV) 2 วัน V) 1 วัน และ VI) 3 วัน 
 
 การผลิตแกAสไฮโดรเจนแบบตอเนื่องในเครื่องปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเนื่องจากน้ําทิ้ง
โรงงานสกัดนํ้ามันปาล'ม โดยแปรผันระเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบตาง ๆ ในงานวิจัยครั้งนี้ ให


































































hydrogen production rate 
hydrogen production yield 




Mamimin et al. (2015) ที่ศึกษาการผลิตแกAสไฮโดรเจนจากน้ําท้ิงโรงงานสกัดนํ้าปาล'มภายใต
อุณหภูมิ 55 oC ที่ระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ 2 วัน เทียบเทากับอัตราบรรทุกสารเป8น 
60 g-COD/L-reactor®d ในเครื่องปฏิกรณ'แบบเอเอสบีอาร' (Anaerobic Sequencing Batch 
Reactor, ASBR) ผลิตแกAสไฮโดรเจนไดเทากับ 210 mL-H2/g-COD (326.4 mL-H2/g-VS) อยางไรก็
ตามในงานวิจัยของ Mamimin et al. (2015) มีการเติมเหล็ก ฟอสฟอรัสจากโซเดียมไฮโดรเจน





โมฟDลิก (55 oC) อยูในชวงรอยละ 46-53 แสดงดังรูปท่ี 4.10 ซ่ึงความเขมขนของท่ีเกิดข้ึนใน
กระบวนการหมักจะขึ้นอยูกับปฏิกิริยาการยอยสลายของสารอินทรีย'โดยจุลินทรีย'กลุมตาง ๆ ใน
ระหวางการผลิตแกAสไฮโดรเจนจุลินทรีย'กลุมตาง ๆ จะเปลี่ยนสารอินทรีย'ในนํ้าท้ิงจากโรงงานสกัด
นํ้ามันปาล'มไปเป8นแกAสไฮโดรเจน โดยตามทฤษฎีสามารถผลิตที่มีความเขมขนสูงสุดไดรอยละ 67 ซ่ึง
จะถูกผลิตออกมาพรอมกรดอะซิติก ดังนั้นในเชิงการทดลองความเขมขนของแกAสไฮโดรเจนไมควรเกิน




ไฮโดรเจนในชวงรอยละ47-54 และ 0-0.25 ตามลําดับ 
 
 
รูปที่ 4.10 ความเขมขนของแกAสไฮโดรเจนที่ผลิตจากกระบวนการยอยสลายน้าํทิ้งจากโรงงาน 

















































ที่ 4.12 พบวา ความเป8นกรดดาง
เพื่อใหความเป8นกรดดางในระบบหมักอยูในชวง 





























ิ ิ ิ และกรดบิวทิริกจะใหแกAสไฮโดรเจน
 ั ี้ ึ่ ั ู ี่ 4.11 โดยมีความเขมขนของกรดอะซิติกอยูในชวง 
ิ ิ ิ อยูในชวง 2543-6759 mg/L จากผลการทดลองกรดอะซิติกและกรด
ั ็ เพิ่มข้ึน ซ่ึงจะสอดคลองกับผลการผลิตที่
ี ั ท่ี (1)-(5) การผลิตแกAสไฮโดรเจนโดยกระบวนการยอยส
 ั้ ุลินทรีย'จะเปลี่ยนสารอินทรีย'เป8นเพียงรอยละ 33
ิ ี '   ตัวอยางเชน กรดอะซิติก กรดบิวทิวริก กรดแลคติก
ลังการหมักคิดเป8นรอยละ 77 ของสารอินทรีย'เริ่มตน 
ู ิ่ ลอมไดโดยตรงเนื่องจากกอใหเกิดป~ญหาดานสิ่งแวดลอมตามมาดังน้ัน
ื่ เกิดมูลคาเพิ่ม ควรนําน้ําทิ้งหลังการผลิตแกAสไฮโดรเจน
 ื่ ็ ี่ ั ู แกAสมีเทนตอไป 
ิ ิ ี '  ี่เกิดข้ึนระหวางการผลิตแกAสไฮโดรเจนแบบตอเนื่อง




8  กอนเขาระบบจะถูกควบคุมใหอยูในชวง 6-7 ดวย 5 g
ั ู  5-6 ซ่ึงเป8นคาที่เหมาะสมตอการทํางานของจุลินทรีย'
, 2011) เนื่องจากความเป8นกรดดางเป8นตัวแปรหน่ึงท่ีมีความสําคัญ
ุลินทรีย'ที่ผลิตแกAสไฮโดรเจน ดังนั้นจึงจําเป8นตองควบคุม
ิ ี '   ื่ ิ  ลายของสารอินทรีย'ทําใหเกิดการสะสมของกรด










ี่ ู ิ ึ้ 
A สูงสุด จะ
ี   ิ ิ ู  2810-
ิ ิ
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A 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 และในขณะ 
ิ และกรด  




A  ื่  
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 ความเป8นกรด
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ึ่ 8 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ึ ํ 8  ุ ความเป8นกรด





ในระบบลดลง โดยความเป8นกรดดางท่ีออกจากระบบในการทดลองนี้อยูในชวง 5.52-4.98  
 
รูปที่ 4.12 ความเป8นกรดดางเร่ิมตนและสุดทายในระหวางการผลิตแกAสไฮโดรเจนแบบตอเนื่องใน






ระบบ 3 วัน เทียบเทาอัตราการปNอนสารอินทรีย' 14 g-VS/ L-reactor®d ใหประสิทธิภาพสูงสุด โดย
สามารถผลิตแกAสไฮโดรเจน 2185.9 mL-H2/L-reactor® d เทียบเทาผลไดไฮโดรเจน 156 mL-H2/g-




HRT (days) 7 5 3 2 1 
OLR (g-VS/L-reactor® d) 6 9 14 22 43 
H2 Yield (mL-H2/g-VS) 61±2.64 90±5.06 156±15.63 120±9.7 117±9.13 
H2   production rate  
(mL-H2/L-reactor® d) 
0.36±0.016 0.70±0.05 2.18±0.201 2.65±0.215 5.04±0.392 
% H2 46±3.29 50±1.94 53±4.08 50±1.51 50±2.8 
pH 5.52±0.05 5.46±0.08 5.20±0.04 5.3±0.1 4.98±0.02 




















 4.4.2 การผลิตแกzสมีเทนในเคร่ืองปฏิกรณ#ชนิดแบบทอไหล (Plug Flow Reactor, PFR) 
 ในข้ันตอนนี้เป8นผลิตแกAสมีเทนในเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิดแบบทอไหล (Plug Flow Reactor, 
PFR) ขนาด 9020 mL โดยมีปริมาตรการทํางาน 7000 mL โดยใชอัตราการไหลเร่ิมตนท่ีเทียบเทา
กับ HRT 40 วัน เม่ือระบบเขาสูสภาวะคงตัวซ่ึงตรวจสอบจากปริมาตรการผลิตแกAสในแตละวัน
เบ่ียงเบนไมเกินรอยละ 10 โดยทําการไหลวนของเหลวดวยอัตราการไหลวน 60 mL/min เป8นเวลา 
24 ชั่วโมง และแปรผันระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ เป8น 40 80 60 40 และ 35 วัน โดย
แสดงผลดังรูปที่ 4.12  
  
 
รูปที่ 4.13 ความเขมขนของแกAสมีเทน คาร'บอนไดออกไซด' ไฮโดรเจนซัลไฟด' และปริมาตรแกAส
ทั้งหมด ที่ HRT I) 40 วัน II) 80 วัน III) 60 วัน IV) 40 วัน และ V) 35 วัน  
  
 จากรูปท่ี 4.13 พบวาในชวงเร่ิมตนระบบ 20 วันแรก ความเขมขนแกAสมีเทนในแกAสชีวภาพมี
ประมาณรอยละ 45 แตอัตราการผลิตแกAสเป8นศูนย' เนื่องจากถังปฏิกรณ'ร่ัว และจึงทําการซอมแซม
และเร่ิมระบบใหม จากนั้นตั้งแตวันที่ 20-40 ความเขมขนแกAสมีเทนในแกAสชีวภาพเพิ่มข้ึนประมาณ
รอยละ 60 อัตราการผลิตแกAสมีเทนเพิ่มข้ึนเฉลี่ยเป8น 107.4 mL-CH4/L-reactor® d เทียบเทากับผลได
แกAสมีเทนเทากับ 103.4 mL-CH4/g-VS ซ่ึงถือวานอยมากเม่ือเทียบกับแกAสมีเทนทางทฤษฎี เนื่องจาก
จุลินทรีย'ผลิตแกAสมีเทนยังมีปริมาณนอยและมีการเจริญเติบโตชากวาแบคทีเรียสรางกรด ทําใหเกิด
การสะสมของกรดไขมันระเหยงายในเคร่ืองปฏิกรณ'ในปริมาณที่สูง ซ่ึงสัมพันธ'กับความเป8นกรดดาง
เฉลี่ยขาออกท่ีลดลงเทากับ 7.03 (แสดงดังรูปท่ี 4.14) ดังนั้นจึงเพิ่มระยะเวลาการกักเก็บของเหลวใน
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รูปที่ 4.14 ความเป8นกรดดางเร่ิมตนและสุดทายในระหวางการผลิตแกAสมีเทน 
ท่ี HRT I) 40 วัน II) 80 วัน III) 60 วัน IV) 40 วัน และ V) 35 วัน  
 
 การเพิ่มระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบเป8น 80 วัน เพื่อใหจุลินทรีย'กลุม methanogen 
ยอยกรดไขมันระเหยงายไดเพิ่มขึ้น สามารถทําใหอัตราการผลิตแกAสมีเทนเฉลี่ยสูงข้ึนเป8น 286 mL-
CH4/L-reactor® d (แสดงดังรูปที่ 4.15) ความเป8นกรดดางขาออกเพิ่มขึ้นเป8น 8.15 แสดงใหเห็น
การเร่ิมตนระบบที่ระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบสูงสามารถทําใหจุลินทรีย'สามารถ
เจริญเติบโตและแข็งแรงมากข้ึน จากนั้นทําการทดสอบสมรรถนะของระบบโดยลดระยะเวลาการกัก
เก็บเป8น 60 40 และ 35 วัน ใหอัตราการผลิตแกAสมีเทนเฉลี่ยเป8น 271 484 และ 527 mL-CH4/L-
reactor® d ตามลําดับ 
  
รูปที่ 4.15 อัตราการผลิตแกAสมีเทนแบบตอเนื่องที่ระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบตาง ๆ  
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รูปที่ 4.16 ผลไดแกAสมีเทนที่ระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบตาง ๆ จากนํ้าทิ้งหลังการหมัก
แกAสไฮโดรเจน ที่ HRT I) 40 วัน II) 80 วัน III) 60 วัน IV) 40 วัน และ V) 35 วัน 
 
 รูปท่ี 4.16 แสดงผลไดแกAสมีเทนจากน้ําทิ้งหลังการผลิตแกAสไฮโดรเจนในข้ันตอนที่หน่ึง โดย
ในชวงที่ I-II หรือระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบเทากับ 40 และ 80 วัน เป8นชวงของการ
เร่ิมตนระบบเพื่อใหจุลินทรีย'คุนชินและเป8นการเพิ่มจํานวนประชากร ผลไดมีเทนในชวงการหมักท่ี   
III–V หรือที่ระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบเทากับ 60 40 และ 35 วัน พบวาใหผลไดแกAส
มีเทนเฉลี่ยเป8น 398 450 และ 429 mL-CH4/g-VS เทียบเทากับ 18.3 19.3 และ 18.5 L-CH4/L-




 การผลิตมีเทนแบบตอเนื่องในเครื่องปฏิกรณ'แบบทอไหล จากน้ําทิ้งหลังการผลิตไฮโดรเจนใน 
โดยแปรผันระเวลาการกักเก็บตาง ๆ ในงานวิจัยครั้งนี้ ใหผลไดแกAสมีเทนสูงสุดคือ 429 mL-CH4/g-
VS ซ่ึงใหผลแกAสมีเทนที่นอยกวาที่รายงานโดย Mamimin et al. (2015) ที่ศึกษาการผลิตมีเทนจาก
น้ําทิ้งหลังการผลิตไฮโดรเจนภายใตอุณหภูมิหอง ท่ีระยะเวลาการกักเก็บของเหลวในระบบ 15 วัน 
เทียบเทากับอัตราบรรทุกสารอินทรีย'เป8น 15 g-COD/L reactor® d ในเคร่ืองปฏิกรณ'แบบเอเอสบีอาร' 
(Anaerobic sequencing batch reactor, ASBR) ในงานวิจัยของ Mamimin et al. (2015) ซ่ึง













































































วัน B) 3 วันC) 5 
A ละมีเทนแบบปNอนตอเนื่องดวยกระบวนการยอยลายแบบไรอากาศ
ั้ ้ํ ิ้ ั ้ํ ั ล'ม เม่ือวิเคราะห'โครงสรางประชากรจุลินทรีย'ที่
ี  ั้ ลิตแกAสไฮโดรเจนในเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิดถัง
าการกักเก็บตาง ๆ กลุมเชื้อจุลินทรีย'ที่เดนดวย Clostridium
ั ู ี่ 4.17 และตารางท่ี 4.4 โดยท่ี Clostridium sp. และ
ี ' ี่ ี่ ลิตแกAสไฮโดรเจนไดดี (Chen et al., 2005) นอกจา
ุมแบคทีเรียที่ผลิตกรดแลคติก และ Pelotomaculum 
ิ ิ ในขณะเดียวกันข้ันตอนการผลิตแกAสมีเทนในเคร่ืองปฏิกรณ'แบบทอ




ุลนิทรีย'ในการผลิตแกAสไฮโดรเจน (A-D) และมีเทน (E-F) 
้ํ ิ้ ั ้ํ ันปาล'มที่ระยะเวลาการกักเก็บเหลวในระบบตาง ๆ














































A ี ื่ ิ ' 
 sp. 
แบบปNอนต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ตารางที่ 4.4 ผลการ blast ของ DGGE bands (รูปที่ 4.17) กับฐานขอมูล Gen Bank  
Band Blast match Acess No. Sequence 






























































ตารางที่ 4.4 ผลการ blast ของ DGGE bands (รูปที่ 4.17) กับฐานขอมูล Gen Bank (ตอ) 
Band Blast match Acess No. Sequence 





























































ตารางที่ 4.4 ผลการ blast ของ DGGE bands (รูปที่ 4.17) กับฐานขอมูล Gen Bank (ตอ) 


















































































เป8น 6.71 L-H2/L-POME และ 19.3 L-CH4/L-POME ตามลําดับ เม่ือเปรียบเทียบกับกําลังการผลิต
แกAสชีวภาพจากโรงงานปาล'มพัฒนาชายแดนใต กําจัด โดยผลิตแกAสมีเทนจากน้ําทิ้งโรงงานสกัดน้ํามัน
ปาล'มดวยกระบวนการยอยสลายแบบขั้นตอนเดียวในเครื่องปฏิกรณ'แบบทอไหลสามารถผลิตแกAส
ชีวภาพเฉลี่ยเป8น 32.54 L-Biogas/L-POME ท่ีมีความเขมขนของแกAสมีเทนเทากับรอยละ 50 คิดเป8น
ผลผลิตแกAสมีเทนเป8น 16 27 L-CH4/L-POME ซ่ึงมีคานอยกวากับงานวิจัยนี้ เน่ืองจากงานวิจัยนี้ไดใช
กระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองข้ันตอนหรือท่ีเรียกวาการหมักสองข้ันตอนจะไดผลผลิตเป8น










           
  
 




เขมขนเริ่มตน 5 10 และ 15 g-VS/L ในระบบแบบแบทช' โดยผลิตแกAสไฮโดรเจนในข้ันตอนแรกและ
มีเทนในข้ันตอนที่สอง ใหศักยภาพสําหรับผลิตไฮโดรเจนเป8น 178.4 142.7 และ 43.5 mL-H2/g-VS 
ตามลําดับ ของเหลวหลังการผลิตแกAสไฮโดรเจนที่ความเขมขนเร่ิมตนของน้ําท้ิงโรงงานสัดน้ํามันปาล'ม 
5 10 และ 15 g-VS/L ถูกใชเป8นซับสเตรทสําหรับการผลิตแกAสมีเทนในข้ันตอนที่สองใหศักยภาพการ
ผลิตแกAสมีเทนเป8น 330.2 356.4 และ 106.6 mL-CH4/g-VS ตามลําดับ คิดเป8นพลังความรอนรวมที่
ไดจากระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองข้ันตอนเป8น 12.46 12.97 และ 3.86 kJ/g-VS ตาม 
ลําดับ ในขณะเดียวกันกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศข้ันตอนเดียวของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัด
นํ้ามันปาล'มที่ความเขมขนเริ่มตน 5 10 และ 15 g-VS/L (ความเขมขนเม่ือเทียบกับการผลิตแกAส
ไฮโดรเจน) ในระบบแบบแบทช' โดยผลิตแกAสมีเทนเป8นผลผลิต มีศักยภาพการผลิตแกAสมีเทนเป8น 
200.1 285.5 และ 143.9 mL-CH4/g-VS ตามลําดับ คิดเป8นพลังความรอนท่ีไดจากกระบวนการยอย
สลายแบบไรอากาศข้ันตอนเดียวเป8น 6.4 9.1 และ 4.6 kJ/g-VS ตามลําดับ เม่ือเปรียบเทียบท้ังสอง
กระบวนการพบวาการใชกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองข้ันตอนใหผลผลิตแกAสมีเทนและ
พลังงานความรอนสูงกวาการยอยสลายแบบไรอากาศข้ันตอนเดียวรอยละ 20 และ 29 ตามลําดับ 
โดยสามารถบําบัดคาซีโอดีรวมเทากับรอย 89  
การใชน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'มผสมกับ 5 g-NaHCO3/L ท่ีอัตราบรรทุกสารอินทรีย' 
14 g-VS/L-reactor® d (HRT 3 วัน) เขาสูเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเนื่อง สามารถผลิตแกAส
ไฮโดรเจนดีที่สุดเทากับ 2.18 L-H2/L-reactor® d เทียบเทากับผลผลิตไดแกAสไฮโดรเจน 156 mL-
H2/g-VS โดยมีกลุมเชื้อแบคทีเรียผลิตแกAสไฮโดรเจนที่เดนคือ Clostridium sp. และ Enterobacter sp. 
นอกจากนี้ยังพบ Lactobacillus sp. ซ่ึงเป8นกลุมแบคทีเรียที่ผลิตกรดแลคติก และ Pelotomaculum sp. 
ซ่ึงเป8นกลุมแบคทีเรียที่ผลิตกรดโพรพิโอนิก เม่ือนํานํ้าหมักจากเคร่ืองปฏิกรณ'ชนิดถังกวนแบบตอเนื่อง
ปNอนเขาเคร่ืองปฏิกรณ'แบบทอไหลที่อัตราบรรทุกสารอินทรีย' 1.3 g-VS/L-reactor® d (HRT 35 วัน) 
ผลผลิตแกAสมีเทนเทากับ 527 mL-CH4/L-reactor®d เทียบเทาผลผลิตไดมีเทน 429 mL-CH4/g-VS 











พัฒนาชายแดนใต จํากัด ภายใตโครงการพัฒนานักวิจัยเพื่ออุตสาหกรรม-พวอ. ระดับปริญญาโท
ความเห็นในรายงานผลการวิจัยเป8นของผูรับทุน สํานักงานกองทุนสนับสนุนการวิจัยและบริษัทปาล'ม
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1 การวิเคราะห'ปริมาณของแข็งท้ังหมด (TSC) และปริมาณของแข็งที่ระเหยได (VSC) ดวยวิธี
มาตรฐาน AOAC Official Method 920.193 
 1.1 วิธีการทดลอง 
 ก. อบ Crucible ที่อุณหภูมิ 100 oC เป8นเวลา 1 ชั่วโมง 
 ข. วางท้ิงไวใหเย็นใน Desiccator 
 ฃ. ชั่งน้ําหนักของ Crucible หลังอบ (A) 
 ค. เขยาน้ําตัวอยาง และปDเปตน้ําตัวอยาง 10.0 mL โดยไมตองกรองตะกอนออก เติมลงไป
ใน Crucible แลวบันทึกน้ําหนัก (B)  
 ฅ. นําไประเหยใหแหงที่อุณหภูมิ 100 oC 
 ฆ. นําไปอบท่ีอุณหภูมิ 100 oC เป8นเวลา 1 ชั่วโมง 
 ง. นําไปวางทิ้งไวใหเย็นใน Desiccator 
 จ. นําไปชั่งน้ําหนัก (C) 
 ฉ. นําไปเผาโดยใชเตาเผาที่อุณหภูมิ 550 ± 50 oC เป8นเวลา 20 นาที 
 ช. นําไปวางท้ิงไวใหเย็นใน Desiccator 
 ซ. นําไปชั่งน้ําหนัก (D) 
  
 1.2 การคํานวณ 
 
  TSC = (Y) (100) / (X) 
 
  VSC = [(Y-Z) (100)] / (X) 
 
 เม่ือ X คือ ตัวอยางนํ้าเริ่มตน (B-A) (g) 
       Y คือ ตัวอยางน้ําหลังอบ (B-C) (g) 
       Z คือ ตัวอยางน้ําหลังเผา (C-D) (g) 
 
 
2. การวิเคราะห' Chemical Oxygen Demand (COD) วิเคราะห'ดวยวิธีมาตรฐาน AOAC Official 
Method 973.46 
 2.1 การเตรียมสารละลาย 
 ก. การเตรียมสารละลายมาตรฐาน 0.1 N K2Cr2O7 
  (1) นํา K2Cr2O7 ประมาณ 5.100 g อบที่อุณหภูมิ 103 
oC เป8นเวลา 2 ชั่วโมง 




  (3) ชั่ง K2Cr2O7 4.931 g  
  (4) เติมน้ํากลั่นปรับปริมาตรเป8น 500 mL แลวคนให K2Cr2O7 ละลายใหหมด 
  (5) เติม H2SO4 ปริมาตร 167 mL 
  (6) เติม HgSO4 33.3 g 
  (7) วางท้ิงไวใหเย็นท่ีอุณหภูมิหอง 
  (8) ปรับปริมาตรเป8น 1000 mL ดวยน้ํากลั่น 
 ข. การเตรียมสารละลายกรด H2SO4 reagent  
  (1) ชั่ง Ag2SO4 22 g 
  (2) เติมลงไปในขวด Conc. H2SO4 ปริมาตร 2.5 L 
  (3) วางท้ิงไว 1 สัปดาห' แลวจึงนํามาใชงาน 
 ฃ. การเตรียมสารละลายมาตรฐาน 0.05 N Fe(NH4)2(SO4)2®6H2O 
  (1) ชั่ง Fe(NH4)2(SO4)2®6H2O 19.6 g 
  (2) เติมน้ํากลั่นปรับปริมาตรเป8น 500 mL แลวคนให Fe(NH4)2(SO4)2®6H2O  
ละลายใหหมด 
  (3) ปDเปต H2SO4 20.0 mL วางทิ้งไวใหเย็น 
  (4) ปรับปริมาตรเป8น 1000 mL ดวยน้ํากลั่น 
 ค. การเตรียมสารละลายเจือจาง 20% H2SO4 
  (1) เติมน้ํากลั่นปริมาตร 180 mL ลงในบีกเกอร'ขนาด 250 mL 
  (2) ปDเปต H2SO4 ปริมาตร 50.0 mL เติมลงไป แลวคนใหเขากัน 
  (3) ถายใสในขวดปรับปริมาตรขนาด 250 mL ปรับปริมาตรดวยน้ํากลั่นจนครบ 
200 mL 
 ฅ. การเตรียมเฟอโรอิน (Feroin indicator) 
  (1) ละลาย 1,10-phenanthroline monohydrate (C12H8N2H2O) 1.48 g 
  (2) เติม Ferrous sulfate heptahydrate (FeSO4®7H2O) 0.70 g 
  (3) ปรับปริมาตรเป8น 100 mL ดวยน้ํากลั่น 
 2.2 วิธีการทดลอง 
 ก. ลางหลอดทดลองและฝาดวย 20% H2SO4 กอนทําการทดลอง 
 ข. เจือจางน้ําตัวอยางใหอยูในชวงคาซีโอดี (COD) ที่จะวิเคราะห' 
 ฃ. ปDเปตสารละลาย 0.1 N K2Cr2O7 ปริมาตร 3.0 mL เติมลงไปในหลอดทดลอง 
 ค. ปDเปตตัวอยางนํ้าท่ีเจือจางแลวปริมาตร 5.0 mL เติมลงไปในหลอดทดลอง 
 ฅ. ปDเปต H2SO4 reagent ปริมาตร 7.0 mL เติมลงไปในหลอดทดลอง  
 ฆ. ปDดฝาหลอดทดลอง แลวเขยาใหเป8นเนื้อเดียวกัน 
 ง. นําไปอบท่ีอุณหภูมิ 150 0C เป8นเวลา 2 ชั่วโมง 
 จ. วางทิ้งไวใหเย็นที่อุณหภูมิหอง 
 ฉ. นําไปไทเทรตดวย 0.05 N Fe(NH4)2(SO4)2®6H2O โดยใชเฟอโรอินเป8นอินดิเคเตอร' 




 ซ. บันทึกปริมาตรของ Fe(NH4)2(SO4)2®6H2O ที่ใช 
 ฌ. สารละลาย Blank จะตองทําทุกข้ันตอน (ทุกหลอดเทาที่เจือจาง) แตใชน้ํากลั่นแทนน้ํา
ตัวอยาง 
 2.3 การหาความเขมขนของ Fe(NH4)2(SO4)2®6H2O 
 ก. ปDเปตน้ํากลั่น 50.0 mL เติมลงไปในขวดรูปชมพู 
 ข. ปDเปตสารละลาย 0.1 N K2Cr2O7 ปริมาตร 5.0 mL เติมลงไปในขวดรูปชมพู 
 ฃ. ปDเปต H2SO4 reagent ปริมาตร 15.0 mL เติมลงไปในขวดรูปชมพู แลวเขยาใหเขากัน 
 ค. วางท้ิงไวใหเย็นท่ีอุณหภูมิหอง 
 ฅ. หยดเฟอโรอิน 3 หยด 
 ฆ. นําไปไทเทรตกับสารละลาย Fe(NH4)2(SO4)2®6H2O 
 ง. จุดยุติจะไดสารละลายสีน้ําตาลแดง 
 จ. บันทึกปริมาตรของ Fe(NH4)2(SO4)26H2O ที่ใช 
 2.4 การคํานวณความเขมขนของ Fe(NH4)2(SO4)2®6H2O, 
 
   N = (0.1) (5) / ปริมาตรของ Fe(NH4)2(SO4)2®6H2O ที่ใช 
 
 2.5 การคํานวณคาซีโอดี (COD) 
 
 COD, mL (หลอดทดลอง) = (A-B) (N) (8000) / (ปริมาตรของน้ําตัวอยางที่ใช) 
 COD, mL (น้ําตัวอยาง) = (COD ในหลอดทดลอง) (จํานวนเทาของการเจือจาง) 
 เม่ือ A คือ ปริมาตร Fe(NH4)2(SO4)2®6H2O ที่ใชไทเทรตสารละลาย Blank (mL) 
       B คือ ปริมาตร Fe(NH4)2(SO4)2®6H2O ท่ีใชไทเทรตน้ําตัวอยาง (mL) 
 
3 การวิเคราะห'ปริมาณไนโตรเจนท้ังหมด (TKN) และปริมาณโปรตีนดวยวิธีมาตรฐาน AOAC Official 
Method 973.48 
 3.1 การเตรียมสารละลาย 
 ก. การเตรียม Digestion reagent 
  (1) ละลาย K2SO4 134 g ในน้ํากลั่นปริมาตร 650 mL 
  (2) นํามาผสมกับ Conc. H2SO4 ปริมาตร 200 mL 
  (3) เติม CuSO4 2 g 
  (4) ปรับปริมาตรเป8น 1000 mL ดวยน้ํากลั่น 
 ข. การเตรียมสารละลาย NaOH 
  (1) ละลาย NaOH ประมาณ 500 g และ Na2S2O3®5H2O 25 g ในน้ํากลั่น 
  (2) ปรับปริมาตรเป8น 1000 mL ดวยน้ํากลั่น 
 ข. การเตรียมสารละลาย H3BO3 




  (2) ปรับปริมาตรเป8น 1000 mL ดวยน้ํากลั่น 
 ฃ. การเตรียมสารละลายมาตรฐาน 0.01 M H2SO4 
  (1) ปDเปต Conc. H2SO4 0.54 mL  
  (2) ปรับปริมาตรเป8น 1000 mL ดวยน้ํากลั่น 
 ค. การเตรียม Mix indicator 
  (1) ละลาย Methyl red indicator 200 mg ใน Ethyl alcohol 100 mL 
  (2) ละลาย Methylene blue indicator 200 mg ใน Ethyl alcohol 100 
  (3) ผสมสารละลายท้ังสองชนิดเขาดวยกัน 
 3.2 วิธีการทดลอง 
 ก. การยอย 
  (1)  ปDเปตตัวอยาง 5.0 mL ใสลงไปในขวด Kjeldahl  
  (2) เติม Boiling ships 2-3 ชิ้น 
  (3) เติม Digestion reagent 50.0 mL 
  (4) นําเขาเคร่ืองยอย 
  (5) ยอยที่อุณหภูมิ 375 oC จนไดสารละลายใส จากนั้นยอยตอไปอีก 20-30 นาที 
 ข. การกลั่น 
  (1) นําสารที่ยอยเสร็จแลวเขาเครื่องกลั่นแอมโมเนีย 
  (2) จุมสายจาก Condenser ลงไปในขวดรูปชมพูขนาด 250 mL ที่มีสารละลายกรด 
H3BO3 50 mL  
  (3) กลั่นโดยใชความรอนที่เหมาะสม เก็บสวนที่กลั่นออกมาโดยใหมีปริมาตร 200 mL 
  (4) นําสารที่กลั่นออกมาไดไปไทเทรต 
 ฃ. การไทเทรต 
  (1) นําสารที่กลั่นออกมาไดไทเทรตดวยสารละลายมาตรฐาน 0.01 M H2SO4 
  (2) หยด Mix indicator 3 หยด 
  (3) ไทเทรตจนสารละลายเปลี่ยนจากสีเขียวเป8นสีมวง 
  (4) ใหทําสารละลาย Blank โดยใชน้ํากลั่นแทนตัวอยาง 
 ค. การคํานวณ 
 
 ไนโตรเจนอินทรีย' (ppm) = [(A-B) (C) (28000)] / ปริมาตรของตัวอยาง (mL) 
 โปรตีน (ppm) = (ปริมาณไนโตรเจน) (6.25) 
 
4 การวิเคราะห'ความเป8นดาง (Alkalinity) ดวยวิธีมาตรฐาน AOAC Official Method 973.43 
 4.1 การเตรียมสารละลาย 
 ก. การเตรียมสารละลายมาตรฐาน 0.1 N H2SO4 
  (1) ปDเปต Conc. H2SO4 2.66 mL  




 ข. วิธีการทดลอง 
  (1) ปDเปตตัวอยาง 20 mL ใสในบีกเกอร'ขนาด 100 mL  
  (2) นําไปวัด pH 
  (3) ถายตัวอยางลงในขวดรูปชมพูขนาด 150 mL 
  (4) ไทเทรตตัวอยางน้ําจนตัวอยางน้ํามี pH 4.5 ดวย 0.1 N H2SO4  




 ฃ. การคํานวณ 
Alkalinity = (ปริมาตรของ 0.1 N H2SO4 ท่ีใช) (ความเขมขนของ H2SO4) (50) (100) 
      ปริมาตรของตัวอยางท่ีใช 
 
5 การวิเคราะห' Volatile Fatty Acid (VFA) (Prasertsan at el., 2009) 
 วิเคราะห'ดวยวิธี high performance liquid chromatography (HPLC) รุน HP1100, 
Hewlett-Packard GMGH โดยใชตัวตรวจวัด ultraviolet (UV) ดวยสภาวะดังน้ี  
 ก. คอลัมน' Pinnacle® II C18 Columns  
 ข. เฟสเคลื่อนที่ใช 2.5 mM H2SO4 อัตราการไหล 0.8 mL/min  
 ฃ. อุณหภูมิ detector 45oC 
 ฅ. ใชปริมาณสารตัวอยาง 0.5 µL  
6 การวิเคราะห' แกAสไฮโดรเจน (H2) และแกAสมีเทน (CH4)  
 วิเคราะห'ดวยวิธี Gas Chromatography รุน SHIMADZU GC 8A และใชหัววัด thermal 
conductivity detectors (TCD) ดวยสภาวะดังนี้ 
 ก. คอลัมน' stainless steel ท่ีประกอบดวย Chincarbon (80/100 mesh) ยาว 2 m  
 ข. Carrier gas Argon ท่ีอัตราการไหล 35 mL/min  
 ฃ. อุณหภูมิ Injection port, oven และ detector 100 oC, 100 oC และ 100 oC  








ตารางที่ ข.1 ผลการวิเคราะห'สมบัติบางประการทางเคมีและกายภาพของน้ําทิ้งจากโรงงานสกัดน้ํามันปาล'ม 













2/23/2014 75 3.65 57.11 41.75 638.40 71.87 - - 
2/5/2014 79 4.02 59.04 43.85 628.88 89.07 - - 
15/5/2014 75 3.86 47.54 34.82 593.79 70.13 14.64 - 
16/5/2014 80 3.79 46.28 39.11 700.00 86.93 12.72 - 
27/5/2014 82 3.99 54.13 44.19 826.56 77.47 14.00 - 
4/5/2014 85 4.11 45.50 35.89 709.33 70.27 - - 
18/6/2014 78 4.15 51.88 42.76 670.51 67.20 15.08 - 
19/6/2014 79 4.51 42.40 33.26 853.44 101.20 - - 
10/8/2015 76 4.91 54.03 42.96 - 75.2 - 74 

























1 3.61 530 19.11 7.21 26.32 26.32 17.54 
2 13.42 196 26.39 19.64 46.03 72.35 48.23 
3 14.72 246 36.28 2.59 38.87 111.22 74.15 
4 12.13 125 15.14 0.00 15.14 126.36 84.24 
5 11.01 25 2.73 0.00 2.73 129.10 86.06 
10 
1 3.36 846 28.41 6.72 35.13 35.13 11.71 
2 18.38 436 80.20 30.04 110.25 145.38 48.46 
3 21.53 77 16.53 6.31 22.83 168.21 56.07 
4 14.58 79 11.57 0.00 11.57 179.78 59.93 



























1 2.29 834 19.14 4.59 23.73 23.73 5.27 
2 17.47 725 126.59 30.34 156.94 180.67 40.15 
3 20.56 125 25.78 6.18 31.96 212.62 47.25 
4 19.14 0.00 0.00 0.00 0.00 212.62 47.25 
5 18.66 0.00 0.00 0.00 0.00 212.62 47.25 
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1 18.56 470 87.23 37.12 124.35 124.35 82.90 
2 9.62 43 4.11 0.00 4.11 128.46 85.64 
3 18.12 205 37.15 17.01 54.16 182.61 121.74 
4 16.71 31 5.18 0.00 5.18 187.79 125.20 
5 19.69 12 2.38 5.96 8.34 196.13 130.76 
6 19.62 1 0.20 0.00 0.20 196.33 130.89 
7 18.19 2 0.28 0.00 0.28 196.61 131.07 
10 
1 15.44 962 148.58 30.88 179.46 179.46 59.82 
2 26.80 439 117.78 22.71 140.49 319.96 106.65 
3 25.51 78 19.89 0.00 19.89 339.85 113.28 
4 25.62 16 4.22 0.23 4.45 344.30 114.77 
5 25.49 22 5.66 0.00 5.66 349.96 116.65 
6 22.84 7 1.66 0.00 1.66 351.62 117.21 

























1 13.28 642 85.29 26.55 111.85 111.85 24.86 
2 18.55 194 35.97 10.54 46.51 158.36 35.19 
3 24.43 208 50.86 11.77 62.63 220.99 49.11 
4 26.46 139 36.92 4.06 40.98 261.97 58.22 
5 25.44 64 16.20 0.00 16.20 278.18 61.82 
6 23.99 37 8.82 0.00 8.82 287.00 63.78 































1 - - - - - - - 
2 13.89 915 127.17 27.78 154.95 154.95 103.30 
3 20.11 160 32.20 12.43 44.63 199.58 133.05 
4 17.30 49 8.42 0.00 8.42 208.00 138.67 
5 16.87 25 4.19 0.00 4.19 212.19 141.46 
6 15.30 19 2.94 0.00 2.94 215.12 143.42 
7 14.09 7 0.99 0.00 0.99 216.11 144.07 
10 
1 - - - - - - - 
2 12.75 657 83.84 25.50 109.34 109.34 36.45 
3 13.68 72 9.87 1.85 11.72 121.06 40.35 
4 19.63 292 57.26 11.91 69.17 190.24 63.41 
5 29.93 446 133.53 20.60 154.13 344.37 114.79 
6 28.53 79 22.49 0.00 22.49 366.86 122.29 

























1 - - - - - - - 
2 14.46 720 104.08 28.91 133.00 133.00 29.55 
3 12.31 38 4.73 0.00 4.73 137.72 30.61 
4 12.65 54 6.87 0.69 7.56 145.28 32.29 
5 12.31 52 6.35 0.00 6.35 151.64 33.70 
6 15.24 95 14.48 5.85 20.33 171.97 38.22 
































1 106 13.0 60 21.70 21.70 72.32 12.09 
2 103 15.8 60 17.95 39.65 132.17 22.09 
3 15 12.5 60 1.93 41.58 138.59 23.16 
4 19 14.5 60 3.94 45.51 151.71 25.36 
5 6 15.6 60 1.63 47.14 157.14 26.26 
6 15 19.5 60 5.37 52.52 175.05 29.26 
7 4 17.0 60 0.75 53.26 177.55 29.67 
8 2 12.2 60 0.27 53.53 178.44 29.82 
10 
1 202 12.5 60 32.91 32.91 54.86 9.17 
2 65 18.1 60 15.18 48.09 80.16 13.40 
3 41 19.4 60 8.66 56.75 94.59 15.81 
4 22 19.4 60 4.32 61.08 101.80 17.01 



























6 27 24.4 60 7.27 78.94 131.57 21.99 
7 16 24.9 60 4.20 83.15 138.58 23.16 
8 13 23.1 60 1.84 84.99 141.65 23.67 
15 
1 174 13.8 60 32.37 32.37 35.97 5.41 
2 16 12.4 60 1.16 33.54 37.26 5.61 
3 13 10.8 60 0.43 33.97 37.75 5.68 
4 5 10.1 60 0.14 34.11 37.90 5.70 
5 3 10.3 60 0.41 34.52 38.35 5.77 
6 21 12.9 60 4.32 38.83 43.15 6.49 
7 1 13.1 60 0.31 39.15 43.50 6.54 








pH COD (mg/L) 
Influent SD Final SD Influent SD Final SD 
5 5.97 - 5.24 0.11 12140 370 11520 349 
10 5.48 - 4.99 0.27 16640 276 14080 910 
15 5.25 - 4.23 0.02 20587 336 26027 1120 
 




VFAs and alcohol (mM) 
Lactic 
acid 
SD Acetic acid SD Propionic acid SD Butyric acid SD Ethanol SD 
5 65.89 5.10 15.49 2.15 0.67 0.11 17.23 1.32 7.56 0.81 
10 47.66 4.64 18.20 2.97 2.15 0.20 17.87 2.04 6.87 0.75 
15 106.38 10.91 22.00 3.01 6.70 0.74 9.56 1.01 10.24 0.96 
 




ตารางที่ ข.8 ขอมูลการทดลองหาศักยภาพของมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองขั้นตอน 
Time 
(d) 

















1 323 89.9 21.8 278.8 83.9 6.1 269.0 78.3 0.0 
2 87 83.4 42.6 148.5 82.1 72.6 31.2 81.5 0.0 
3 31 84.0 42.6 62.8 82.9 78.6 27.5 87.5 0.0 
4 23 80.2 44.9 34.5 81.2 90.6 12.2 78.3 3.2 
5 12 57.3 58.2 34.5 82.5 106.0 8.2 53.4 3.2 
6 14 84.1 71.5 20.0 85.3 136.6 5.0 76.1 6.4 
7 12 84.1 84.8 13.7 85.3 136.6 67.5 78.1 8.0 
8 19 85.6 87.4 22.8 83.2 142.7 11.2 75.2 10.1 
9 10 83.8 87.4 15.2 83.2 145.6 20.8 80.7 10.7 
10 11 84.6 87.4 15.5 50.1 159.9 7.5 81.2 15.5 
11 10 85.0 90.3 10.8 51.2 163.4 5.5 81.2 27.3 
13 15 84.4 90.3 21.8 82.2 163.4 12.5 65.2 27.3 
15 2 83.4 90.3 5.5 81.3 163.4 8.2 52.9 36.8 
18 2 83.6 90.9 5.5 82.4 165.6 1.8 85.7 44.7 
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ตารางที่ ข.8 ขอมูลการทดลองหาศักยภาพของมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองขั้นตอน (ตอ) 
Time 
(d) 

















21 12 81.5 91.4 5.5 81.5 165.6 11.8 76.6 48.8 
24 6 80.9 91.4 8.2 80.4 165.6 4.2 78.2 55.7 
27 9 81.7 92.2 10.5 79.9 168.0 10.2 79.6 55.7 
30 12 87.2 95.2 13.5 86.2 173.8 73.2 83.9 55.7 
33 10 83.1 95.2 10.2 78.3 173.8 8.5 92.3 55.7 
37 7 82.4 95.8 11.5 81.1 188.9 9.2 77.4 64.5 
40 7 79.4 95.8 8.5 78.8 188.9 7.8 75.8 73.9 
43 4 79.9 96.4 4.2 79.4 191.1 60.5 74.9 85.3 
45 7 80.6 96.7 8.2 80.3 191.8 8.8 77.1 92.8 
50 4 78.5 96.7 5.2 77.6 191.8 5.5 75.9 92.8 
55 4 78.0 96.7 5.2 78.1 193.8 60.5 77.9 96.0 
59 7 78.3 96.7 10.5 78.7 205.9 9.8 79.1 96.0 
63 3 79.4 97.6 8.8 78.9 205.9 8.8 80.7 96.0 
70 10 78.5 99.1 4.2 79.7 206.3 7.5 76.3 96.0 
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ตารางที่ ข.8 ขอมูลการทดลองหาศักยภาพของมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศสองขั้นตอน (ตอ) 
Time 
(d) 

















74 2 81.9 99.1 1.5 77.9 212.4 1.2 80.1 96.0 
78 1 78.0 99.1 8.2 78.2 213.9 7.5 76.7 96.0 
 
ตารางที่ ข.9 ขอมูลการทดลองหาศักยภาพของมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศขั้นตอนเดียว  
Time 
(d) 

















1 384 82.1 0.0 366.8 77.5 30.4 283.5 72.9 0.0 
2 31 81.5 4.2 89.5 74.0 70.1 31.2 81.5 0.0 
3 31 78.2 4.2 62.8 49.5 76.0 31.5 75.5 0.0 
4 12 78.3 4.2 38.8 29.6 97.0 12.2 78.3 3.2 
5 8 53.3 4.2 15.8 12.5 97.0 8.2 53.4 9.6 
6 5 76.1 21.1 14.8 11.9 99.6 5.0 76.1 16.0 
7 5.5 77.7 24.7 9.8 8.0 107.8 99.0 76.3 28.9 
8 11 75.1 28.6 19.8 14.2 111.6 11.2 75.2 42.3 
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ตารางที่ ข.9 ขอมูลการทดลองหาศักยภาพของมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศขั้นตอนเดียว (ตอ) 
Time 
(d) 

















9 7 84.8 36.1 10.5 8.5 124.7 28.0 79.5 52.8 
10 7 81.2 36.5 12.2 5.1 126.4 7.5 81.2 55.0 
11 5 81.1 36.5 11.2 4.5 126.4 5.5 81.2 55.0 
13 12 65.2 37.6 17.8 14.5 138.7 12.5 65.2 57.1 
15 2 77.1 38.8 3.5 2.6 138.7 28.0 78.9 65.6 
18 2 85.7 38.8 3.5 2.9 138.7 1.8 85.7 68.8 
21 11 76.6 38.8 13.5 10.5 139.6 11.8 76.6 75.2 
24 4 78.2 39.6 6.2 4.8 139.6 4.2 78.2 90.7 
27 10 80 40.5 12.5 9.7 141.2 10.2 79.6 106.8 
30 11 87 45.1 11.8 10.3 155.3 82.0 84.1 106.8 
33 8.5 92.2 51.9 8.5 5.6 155.5 8.5 92.3 119.6 
37 9 77. 51.9 11.5 8.6 161.1 9.2 77.4 125.7 
40 9 75.7 51.9 9.2 6.8 161.1 7.8 75.8 126.9 
43 9 75.9 51.9 9.2 7.0 161.1 8.8 75.9 128.2 
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ตารางที่ ข.9 ขอมูลการทดลองหาศักยภาพของมีเทนจากกระบวนการยอยสลายแบบไรอากาศขั้นตอนเดียว (ตอ) 
Time 
(d) 

















45 9 77.1 51.9 9.2 7.3 162.7 8.8 77.1 129.5 
50 6 76 51.9 6.5 4.9 162.7 5.5 75.9 129.5 
55 6 78 53.2 6.5 5.0 164.8 5.8 78.2 129.5 
59 10 79 54.2 4.0 3.1 164.8 9.8 79.1 129.5 
63 9 81 56.5 9.2 7.1 167.3 8.8 80.7 129.5 
70 8 76 56.5 6.8 5.2 167.3 7.5 76.3 129.5 
74 1 80 58.2 1.5 1.3 171.3 1.2 80.1 129.5 

























#DIV/0! 1.70 1.3 0.3 6.3 6.30 4.36 
2 33.43 750 250.7 185.7 30.6 681.0 6.58 5.22 
3 38.10 700 266.7 197.6 32.2 715.9 6.53 5.20 
4 41.75 600 250.5 185.5 31.3 695.8 6.34 5.21 
5 38.67 600 232.0 171.9 29.0 644.5 6.25 5.10 
6 40.46 650 263.0 194.8 33.7 749.3 6.58 5.36 
7 42.14 550 231.8 171.7 28.4 630.0 6.61 5.35 
8 39.35 700 275.5 204.0 33.9 752.6 6.63 5.36 
9 43.95 1050 461.5 341.8 57.2 1270.6 6.72 5.35 
10 45.81 1000 458.1 339.3 57.5 1277.7 6.59 5.34 
11 40.50 1250 506.3 375.0 63.5 1411.6 6.69 5.38 
12 42.10 1250 526.3 389.8 65.1 1445.8 6.56 5.35 
13 46.80 1050 491.4 364.0 59.9 1331.3 6.94 5.36 
14 40.98 1200 491.8 364.3 61.5 1366.1 6.71 5.44 
15 41.50 1150 477.3 353.5 59.1 1312.4 6.86 5.36 
16 41.02 1200 492.2 364.6 61.5 1367.3 6.72 5.31 
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17 39.18 1200 470.2 348.3 58.8 1306.1 6.70 5.29 
18 43.00 1050 451.5 334.4 55.7 1237.9 6.73 5.29 
19 46.12 1100 507.3 375.8 63.4 1408.4 6.75 5.28 
20 45.00 1050 472.5 350.0 59.0 1311.3 6.56 5.25 
21 43.00 1050 451.5 334.4 61.2 1361.0 6.81 5.29 
22 36.20 1350 488.8 362.0 60.3 1340.9 6.74 5.29 
23 52.07 1600 833.2 617.2 69.4 1714.3 5.96 5.28 
24 54.48 1900 1035.1 766.8 84.7 2092.5 6.74 5.29 
25 52.26 1100 574.8 425.8 90.0 2222.2 6.35 5.59 
26 50.55 1900 960.4 711.4 78.6 1941.4 6.11 5.43 
27 48.95 1750 856.6 634.5 70.7 1745.8 6.34 5.49 
28 51.36 1750 898.8 665.8 74.2 1831.7 6.07 5.56 
29 49.97 1850 924.4 684.7 75.0 1850.6 6.14 5.66 
30 53.76 1750 940.7 696.8 77.6 1917.2 6.07 5.56 
31 52.75 1750 923.2 683.9 76.2 1881.5 6.01 5.6 



















33 49.00 1900 931.0 689.6 77.4 1912.0 5.97 5.54 
34 53.19 1700 904.3 669.8 73.9 1824.1 6.10 5.57 
35 54.35 1750 951.1 704.5 78.5 1938.3 6.20 5.53 
36 51.80 1800 932.4 690.7 77.7 1918.5 6.61 5.54 
37 54.40 1800 979.2 725.3 81.6 2014.7 6.53 5.54 
38 54.50 1200 654.0 484.4 54.5 1345.7 5.79 5.47 
39 53.66 1100 590.3 437.3 47.7 1177.8 5.81 5.39 
40 53.34 1200 640.1 474.2 53.3 1317.2 5.55 5.43 
41 56.25 1200 675.0 500.0 56.2 1388.9 6.24 5.45 
42 56.04 1500 840.6 622.7 68.5 1691.2 5.79 5.47 
43 52.01 1800 936.2 693.5 78.0 1926.3 5.16 5.46 
44 52.94 1800 952.9 705.8 79.4 1960.6 5.79 5.45 
45 53.68 1300 697.8 516.9 57.5 2208.9 6.69 5.47 
46 51.20 1850 947.2 701.6 77.3 1781.8 6.69 5.97 
47 51.50 1200 618.0 457.8 86.5 1994.0 5.34 5.51 



















49 50.50 3800 1919.0 1421.5 101.0 2327.9 5.33 5.49 
50 54.71 3050 1668.7 1236.1 88.7 2044.5 5.30 5.23 
51 56.49 3400 1920.7 1422.7 101.0 2328.1 4.82 5.37 
52 51.71 3250 1680.5 1244.8 89.4 2059.5 5.24 5.36 
53 56.49 3250 1835.9 1360.0 97.1 2238.6 5.79 5.47 
54 52.29 3500 1830.2 1355.7 96.4 2221.9 5.68 5.31 
55 51.70 3600 1861.3 1378.8 98.0 2258.0 6.64 5.29 
56 52.57 3850 2023.8 1499.1 107.3 2472.9 7.01 5.26 
57 51.46 3850 1981.4 1467.7 104.9 2417.7 7.06 5.32 
58 52.57 3800 1997.5 1479.6 105.1 2421.4 7.25 5.22 
59 51.08 4350 2221.9 1645.9 117.5 2707.0 6.13 5.19 
60 41.49 5500 2282.1 1690.4 147.2 3393.2 7.01 5.13 
61 54.40 6000 3263.9 2417.7 172.0 3962.7 6.34 5.14 
62 54.40 6150 3345.5 2478.1 177.5 4091.5 6.96 5.13 
63 54.40 5650 3073.5 2276.6 162.5 3745.0 6.96 5.13 



















65 50.81 6100 3099.2 2295.7 164.3 3787.4 7.01 5.17 
66 53.65 5750 3085.1 2285.2 162.5 3744.8 7.15 5.06 
67 54.40 5200 2828.7 2095.3 149.5 3444.4 6.96 5.13 
68 52.54 5700 2994.6 2218.2 158.1 3642.7 6.99 5.01 
69 54.82 5550 3042.3 2253.6 161.5 3720.7 7.17 5.08 
70 51.53 4450 2293.3 1698.7 147.2 3393.2 7.01 5.13 
71 56.49 5940 3355.5 2485.6 177.5 4091.5 6.96 5.13 
72 51.71 5950 3076.6 2278.9 162.5 3745.0 6.96 5.13 
73 56.49 5800 3276.5 2427.0 173.5 3998.5 6.96 5.13 
74 52.29 5950 3111.4 2304.7 164.3 3787.4 7.01 5.17 
75 51.70 5950 3076.4 2278.8 162.5 3744.8 7.15 5.06 
76 52.57 5000 2628.3 1946.9 138.9 3201.5 6.96 5.13 
77 51.46 5800 2984.9 2211.1 158.1 3642.7 6.99 5.01 
78 52.57 5800 3048.8 2258.4 161.5 3720.7 7.17 5.08 




















80 41.49 6200 2572.5 1905.6 136.3 3141.8 6.90 5.01 
81 45.46 6200 2818.5 2087.8 149.4 3442.2 6.78 5.08 
82 46.65 6100 2845.9 2108.1 150.0 3455.9 6.41 5.12 
83 47.33 6950 3289.3 2436.5 148.7 3427.8 6.54 5.06 
84 50.13 5950 2983.0 2209.6 157.6 3631.1 5.93 5.07 
85 46.69 5800 2707.8 2005.8 143.4 3304.5 5.37 5.09 
86 41.49 6100 2531.0 1874.9 133.4 3073.5 6.50 5.04 
87 53.13 6000 3188.1 2361.5 106.3 2565.6 5.46 5.05 
88 51.35 6900 3543.4 2624.7 119.0 2874.1 6.41 5.12 
89 50.00 6500 3250.0 2407.4 109.1 2633.7 6.29 5.20 
90 50.00 6600 3300.0 2444.4 111.4 2688.6 6.25 5.25 
91 52.79 6400 3378.9 2502.9 112.8 2723.0 5.67 5.24 
92 50.88 7000 3561.5 2638.2 120.3 2903.4 6.40 5.20 
93 50.00 6750 3375.0 2500.0 113.6 2743.5 6.49 5.19 
94 50.00 6600 3300.0 2444.4 111.4 2688.6 6.69 5.24 



















96 50.85 6500 3305.0 2448.2 110.9 2678.3 6.62 5.34 
97 50.85 7150 3635.5 2693.0 122.5 2957.3 6.33 5.42 
98 50.85 6900 3508.4 2598.8 117.9 2845.7 6.50 5.51 
99 54.59 7150 3903.4 2891.4 131.5 3175.2 6.35 5.33 
100 53.35 7400 3947.5 2924.1 133.4 3219.7 6.49 5.29 
101 49.24 8100 3988.1 2954.1 134.3 3241.8 6.41 5.12 
102 50.93 8100 4125.3 3055.8 138.9 3353.4 5.59 5.00 
103 52.31 10950 5727.5 4242.6 98.5 2324.7 6.20 5.06 
104 49.93 12700 6341.4 4697.3 109.2 2575.4 6.62 5.00 
105 52.75 12800 6752.1 5001.5 116.5 2749.7 6.30 4.96 
106 48.75 13500 6581.2 4874.9 113.4 2674.9 6.23 4.94 
107 56.01 13500 7561.7 5601.2 130.3 3073.4 6.47 4.97 
108 54.61 5400 2949.0 2184.5 156.0 3595.8 6.69 5.00 
109 50.85 5150 2618.6 1939.7 138.0 3180.5 6.62 5.09 
110 49.87 5250 2669.4 1977.4 141.6 3264.2 6.80 5.22 



















112 61.09 5550 3390.5 2511.5 178.9 4123.0 6.25 4.80 
113 52.72 5800 3057.5 2264.8 161.9 3731.3 6.74 4.90 
114 52.72 5650 2978.5 2206.3 158.1 3644.6 6.45 4.84 
115 50.85 5800 2949.1 2184.5 156.2 3599.0 6.98 4.96 
116 50.97 5800 2956.5 2190.0 156.6 3608.0 6.45 4.95 
117 50.85 6750 3432.1 2542.3 181.6 4184.9 6.74 4.98 
118 51.05 6200 3160.4 2341.0 167.5 3859.8 6.55 4.95 
119 50.25 5550 2829.1 2095.6 149.3 3440.2 6.45 4.91 
120 49.85 5650 2880.0 2133.4 152.9 3524.1 6.70 4.95 
 
หมายเหตุ Time (day) 1-23 ดําเนินการที่ HRT=7 วัน 
  Time (day) 24-46 ดําเนินการที่ HRT=5 วัน 
  Time (day) 47-87 ดําเนินการที่ HRT=3 วัน 
  Time (day) 89-103 ดําเนินการที่ HRT=2 วัน 
  Time (day) 104-108 ดําเนินการที่ HRT=1 วัน 



















1 68.4 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 
  
2 72.5 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 
  
3 61.3 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 
  
4 38.3 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 
  
5 19.3 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 
  
6 13.2 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 
  
7 9.6 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 
  
8 25.4 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 
  
9 10.7 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 
  
10 8.6 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 
  
11 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 
  
12 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 6.40 8.12 
13 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 6.33 7.63 
14 69.3 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 5.48 7.64 
15 51.3 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 5.46 7.14 



















17 40.6 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 5.45 7.36 
18 47.8 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 5.44 7.04 
19 38.9 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 5.43 7.11 
20 40.6 0.0 0.0 0.0 0.0 0.00 5.45 7.10 
21 49.6 1600.0 794.2 113.5 4538.5 105.55 5.44 6.99 
22 57.2 1500.0 858.2 122.6 4904.2 114.05 5.46 7.25 
23 59.4 1700.0 1009.8 144.3 5770.3 134.19 5.44 6.99 
24 67.3 1900.0 1278.8 182.7 7307.2 169.93 5.44 6.99 
25 67.2 2000.0 1343.4 191.9 7676.5 178.52 5.46 7.52 
26 72.7 2000.0 1453.2 207.6 8303.9 193.11 5.43 7.02 
27 59.8 900.0 538.5 76.9 3077.0 71.56 5.45 7.41 
28 59.8 900.0 538.5 76.9 3077.0 71.56 5.41 7.08 
29 66.0 800.0 528.1 75.4 3017.7 70.18 5.45 6.35 
30 70.0 800.0 560.2 80.0 3201.2 74.45 5.47 6.72 
31 70.2 900.0 631.5 90.2 3608.5 83.92 5.49 6.86 



















33 69.0 750.0 517.6 73.9 2957.9 68.79 5.44 6.88 
34 71.6 850.0 609.0 87.0 3479.8 80.93 5.47 6.89 
35 68.7 800.0 549.8 78.5 3141.8 73.06 5.52 6.75 
36 72.9 800.0 583.4 83.3 3333.5 77.52 5.56 6.86 
37 65.5 1000.0 655.1 93.6 3743.7 87.06 5.54 6.74 
38 66.0 950.0 626.8 89.5 3581.7 83.29 5.61 6.60 
39 69.6 900.0 626.2 89.5 7116.4 165.50 5.56 6.49 
40 71.0 3000.0 2129.2 304.2 24195.1 562.68 5.56 6.61 
41 71.0 3000.0 2129.2 304.2 24195.1 562.68 4.49 7.03 
42 70.2 2000.0 1404.6 200.7 15961.9 371.21 5.51 7.09 
43 68.7 2000.0 1373.5 196.2 15608.4 362.99 5.46 8.48 
44 69.7 2500.0 1741.8 248.8 19793.2 460.31 5.54 7.06 
45 73.9 2500.0 1848.4 264.1 21004.4 488.48 5.61 7.16 
46 71.5 2700.0 1929.4 275.6 21925.4 509.89 5.6 7.06 
47 71.4 2700.0 1926.9 275.3 21896.2 509.21 5.47 7.02 



















49 72.1 2800.0 2018.8 288.4 22940.4 533.50 5.54 7.59 
50 70.8 3200.0 2266.2 323.7 25752.5 598.90 5.52 7.21 
51 69.5 3100.0 2155.3 307.9 24492.0 569.58 5.52 7.3 
52 59.2 3300.0 1955.1 279.3 22216.9 516.67 5.46 7.29 
53 70.8 3300.0 2337.7 334.0 26565.1 617.79 5.51 7.3 
54 70.5 3200.0 2257.4 322.5 25651.8 596.55 5.46 7.98 
55 69.8 3000.0 2094.1 299.2 23796.7 553.41 5.4 7.65 
56 70.7 3100.0 2192.1 313.2 24910.4 579.31 5.45 7.54 
57 74.0 3200.0 2369.3 338.5 26923.4 626.13 
 
7.96 
58 67.5 3200.0 2160.6 308.7 24552.5 570.99 
 
7.71 
59 66.7 3200.0 2135.5 305.1 24266.9 564.35 
 
7.69 
60 71.7 3200.0 2294.9 327.8 26078.6 606.48 5.16 7.91 
61 66.7 3200.0 2135.5 305.1 24266.9 564.35 
 
7.96 
62 72.0 3100.0 2232.7 319.0 25371.3 590.03 
 
7.81 























64 68.3 2400.0 1638.6 234.1 18620.5 433.04 5.36 8.2 
65 81.2 2300.0 1868.1 266.9 21228.5 493.69 5.27 8.17 
66 68.8 2400.0 1652.1 236.0 18773.5 436.59 5.35 8.15 
67 68.5 2200.0 1507.0 215.3 17125.0 398.26 5.29 7.98 
68 69.5 2300.0 1599.1 228.4 18171.5 422.59 5.34 8.01 
69 70.0 2200.0 1540.2 220.0 17502.5 407.03 5.35 8.02 
70 68.9 2200.0 1515.8 216.5 17225.0 400.58 5.25 7.87 
71 68.1 2400.0 1634.1 233.4 18569.8 431.86 5.27 7.9 
72 70.0 2300.0 1610.0 230.0 18295.5 425.48 5.3 7.9 
73 69.0 3500.0 2415.1 345.0 21001.2 488.40 5.22 7.85 
74 69.0 3000.0 2070.1 295.7 18001.0 418.63 5.29 7.87 
75 70.0 2800.0 1959.3 279.9 17037.0 396.21 5.3 7.9 
76 70.0 2800.0 1959.3 279.9 17037.0 396.21 5.29 7.78 
77 69.0 3200.0 2208.5 315.5 19204.2 446.61 5.35 7.69 
78 68.5 2800.0 1918.0 274.0 16678.3 387.87 5.37 7.66 
79 69.3 2800.0 1941.0 277.3 16878.2 392.52 5.3 7.72 
 104 
 















80 70.1 2900.0 2032.9 290.4 17677.4 411.10 5.29 7.8 
81 52.3 2900.0 1517.9 216.8 13199.1 306.96 5.35 7.81 
82 57.3 3000.0 1719.0 245.6 14947.8 347.62 5.29 7.98 
83 69.2 3000.0 2076.0 296.6 18052.2 419.82 5.3 7.99 
84 70.0 2900.0 2030.0 290.0 17652.2 410.52 5.34 7.65 
85 69.6 2900.0 2018.4 288.3 17551.3 408.17 5.35 7.89 
86 71.0 4100.0 2911.3 415.9 16635.8 386.88 5.18 7.85 
87 63.6 3800.0 2415.9 345.1 13805.3 321.05 5.34 7.55 
88 65.7 4700.0 3087.9 441.1 17645.1 410.35 5.34 8.25 
89 68.9 4800.0 3307.4 472.5 18899.3 439.52 5.33 7.75 
90 69.1 5300.0 3662.3 523.2 20927.4 486.68 5.3 7.86 
91 70.7 5100.0 3605.6 515.1 20603.4 479.15 5.25 7.55 
92 71.0 4800.0 3408.0 486.9 19474.3 452.89 5.26 7.53 
93 69.0 4800.0 3310.8 473.0 18918.9 439.97 5.3 7.6 
94 69.0 4600.0 3172.9 453.3 18130.6 421.64 5.4 7.48 




















96 61.1 5100.0 3115.6 445.1 17803.7 414.04 5.34 7.68 
97 66.1 4800.0 3174.7 453.5 18140.9 421.88 5.06 7.61 
98 65.9 4500.0 2965.5 423.6 16945.7 394.09 5.07 7.69 
99 69.1 5800.0 4007.8 572.5 22901.7 532.60 5.07 7.98 
100 61.1 5500.0 3360.0 480.0 19200.0 446.51 5.1 7.98 
101 64.6 5400.0 3489.6 498.5 19940.7 463.74 5.09 7.73 
102 63.7 5500.0 3502.1 500.3 20012.2 465.40 5.14 8.12 
103 65.2 5600.0 3651.2 521.6 20864.0 485.21 4.87 7.5 
104 66.2 5400.0 3575.8 510.8 20433.2 475.19 4.9 7.55 
105 64.1 5300.0 3397.3 485.3 19413.1 451.47 4.91 7.61 
106 65.7 5300.0 3481.2 497.3 19892.8 462.62 4.98 7.69 
107 67.3 5500.0 3701.5 528.8 21151.4 491.89 5.01 7.64 
108 68.6 5200.0 3569.6 509.9 20397.9 474.37 5.07 7.84 
109 69.1 5500.0 3800.5 542.9 21717.1 505.05 5.01 7.95 
110 69.4 5000.0 3470.0 495.7 19828.6 461.13 5.01 7.91 
111 68.0 5300.0 3602.0 514.6 18010.0 418.84 5 7.85 
 106 
 















112 70.0 5300.0 3710.0 530.0 18550.0 431.40 4.98 7.89 
113 69.2 5300.0 3667.6 523.9 18338.0 426.47 4.95 7.91 
114 69.5 5300.0 3683.5 526.2 18417.5 428.31 4.99 7.72 
115 68.0 5200.0 3534.0 504.9 17670.2 410.94 
  
116 69.3 5300.0 3672.9 524.7 18364.5 427.08 
  
117 72.1 5300.0 3821.3 545.9 19106.5 444.34 5.01 7.47 
118 71.6 5400.0 3866.4 552.3 19332.0 449.58 5.11 7.3 
119 70.0 5300.0 3710.0 530.0 18550.0 431.40 4.98 7.56 
120 67.9 5400.0 3666.6 523.8 18333.0 426.35 4.97 7.53 
121 68.0 5300.0 3602.0 514.6 18010.0 418.84 5.01 7.61 
122 65.9 5200.0 3426.8 489.5 17134.0 398.47 5.1 7.67 
123 70.0 5300.0 3710.0 530.0 18550.0 431.40 4.98 7.59 
124 69.8 5300.0 3699.4 528.5 18497.0 430.16 4.9 7.55 
125 71.0 5300.0 3763.0 537.6 18815.0 437.56 4.91 7.48 





















127 68.0 5400.0 3670.0 524.3 18349.8 426.74 5.01 7.57 
128 65.1 5400.0 3515.4 502.2 17577.0 408.77 5.1 7.61 
129 68.6 5400.0 3704.4 529.2 18522.0 430.74 5.07 7.74 
130 68.0 5400.0 3670.0 524.3 18349.8 426.74 5.05 7.65 
131 70.0 5500.0 3850.0 550.0 19250.0 447.67 5.01 7.63 
132 69.1 5500.0 3800.5 542.9 19002.5 441.92 4.94 7.61 
 
หมายเหตุ Time (day) 1-39 ดําเนินการที่ HRT=40วัน 
  Time (day) 40-73 ดําเนินการที่ HRT=80วัน 
  Time (day) 74-86 ดําเนินการที่ HRT=60 วัน 
  Time (day) 87-112 ดําเนินการที่ HRT=40 วัน 
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